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Kurzfassung
Die allotherme Zweibett-Wirbelschichtwasserdampfvergasung ist ein thermochemisches
Konversionsverfahren zur Umwandlung eines festen Brennstoffes in ein wasserstoffrei-
ches und hochqualitatives Produktgas. Mittels experimenteller und simulativer Metho-
den wurde der Einfluss verschiedener kostengünstiger biogener Brennstoffe wie Klär-
schlamm, Rinder- und Schweinegülle sowie Holzpellets (als Referenzbrennstoff) auf den
Vergasungsprozess untersucht.
Die experimentellen Untersuchungen haben gezeigt, dass die Wasserdampfvergasung
dieser biogenen Brennstoffe möglich ist: Im relevanten Temperaturbereich von
750 - 950 ◦C bildeten sich keine Bettagglomerationen; jedoch versinterte, bei der Ver-
wendung von sehr aschereichen Brennstoffen wie z. B. Klärschlamm, die Asche in me-
chanisch stabile Sinterklumpen, welche zu hydrodynamischen Problemen im Prozess
führen können. Untersuchungen zeigten, dass sich durch eine Brennstoffaufmahlung
die Korngrößenverteilung dieser Sinterklumpen beeinflussen lässt. Es zeigte sich, dass
sich die hydrodynamischen Probleme bei den verwendeten Versuchsanlagen durch eine
Aufmahlung auf eine maximale Brennstoffkorngrößenverteilung von 2 mm minimieren
lassen.
Untersuchungen der Vergasungseigenschaften der biogenen Brennstoffe zeigten, dass
eine hohe Produktgasausbeute von 0,7 - 0,8 m3i.N./kgBr,waf erreicht werden kann. Damit
liegt die Produktgasausbeute der biogenen Brennstoffe nur ca. 20 % unterhalb der Pro-
duktgasausbeute von Holzpellets. Ebenso unterscheidet sich die Zusammensetzung des
Produktgases zwischen den verschiedenen Brennstoffen nur leicht. Lediglich für Klär-
schlamm wurden höhere H2-Konzentrationen und etwas geringere CO-Konzentrationen
im Produktgas gemessen.
Zu berücksichtigen ist allerdings eine deutlich erhöhte Konzentration an Begleitgasen
im Produktgas bei der Vergasung von biogenen Brennstoffen. So wurden insbesondere
für Klärschlamm sehr hohe (gravimetrische) Teerausbeuten von bis zu 90 gTeer/kgBr,waf
gemessen. Auch wurden bei der Verwendung von biogenen Brennstoffen hohe NH3-Kon-
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zentrationen von bis zu 6 Vol.-%tr., H2S-Konzentrationen von bis zu 7000 ppmvtr. und
Cl-Konzentrationen von bis zu 1300 ppmvtr. gemessen. Ebenso stiegen die Konzentra-
tionen an Begleitgasen (NOx, SOx, HCl) im Rauchgas des Verbrennungsreaktors deut-
lich an. Jedoch zeigte sich, dass sich durch die Wahl eines geeigneten Bettmaterials die
Konzentrationen der Begleitgase im Produktgas des Vergasungsreaktors deutlich sen-
ken lassen. Insbesondere Kalkstein eignet sich zur Senkung der Teerkonzentration im
Produktgas. Bereits bei niedrigen Kalkanteilen im Bettmaterial von 20 Ma.-% konnte
die Teerkonzentration um über 80 % gesenkt werden. Zusätzlich zeigte Kalkstein auch
eine senkende Wirkung auf die NH3- und H2S-Konzentrationen im Produktgas.
Weitere experimentelle Untersuchungen zeigten, dass die sich anreichernde Asche im
Bettmaterial zu unerwünschten Oxidations- und Reduktionsreaktionen im Prozess füh-
ren kann: Reduktionsreaktionen der Brennstoffasche im Vergasungsreaktor können zu
einem Sauerstofftransport vom Verbrennungs- in den Vergasungsreaktor und folglich
zu einer Senkung der H2- und CO-Konzentrationen im Produktgas führen. Solch ein
Redox-Systen kann die Produktgasausbeute senken und die Wärmebilanz verschieben.
Basierend auf den experimentellen Ergebnissen wurde ein Prozessmodell der Wasser-
dampfvergasung von Klärschlamm erstellt. Aus diesem Modell konnte eine Energiebi-
lanz des Prozesses abgeleitet werden. Die Ergebnisse dieser Prozesssimulation zeigten,
dass, im Gegensatz zur Vergasung von Holzpellets, aufgrund des niedrigeren Brenn-
stoffumsatzes im Vergasungsreaktor bei Vergasungstemperaturen von 800 ◦C keine zu-
sätzliche Energiezufuhr in den Verbrennungsreaktor notwendig ist. Mittels der Prozess-
simulation konnten Kaltgaswirkungsgrade von nahezu 70 % berechnet werden. Auch
zeigte sich, dass die durch die Asche hervorgerufenen Nebenreaktionen einen signifi-
kanten Einfluss auf die Gesamteffizienz des Prozesses haben.
xxiv
Abstract
The allothermal dual fluidised bed steam gasification process is a thermochemical con-
version process for converting a solid fuel into a hydrogen-rich and high quality product
gas. By using experimental and simulative methods, the effect of different low-cost bio-
genic fuels such as sewage sludge, cattle- and pig manure as well as wood pellets (as
reference fuel) on the gasification process was investigated.
The experimental investigations have shown that steam gasification of these biogenic
fuels is possible: In the relevant temperature range of 750 - 950 ◦C, no bed agglomera-
tions were created; however, when using ash-rich fuels such as sewage sludge, the ash
sintered into mechanically stable ash clusters, which can cause hydrodynamical pro-
blems in the process. Investigations have shown that the fuel preparation can influence
the particle size distribution of these ash clusters. It was shown that the hydrodynamic
problems of the used experimental plants can be minimised by grinding the fuel to a
maximal particle size of 2 mm.
Gasification experiments of the biogenic fuels have shown that a high gas yield of 0.7 -
0.8 m3/kgfuel,daf can be achieved. Hence the gas yield of the biogenic fuel is just about
20 % below the gas yield of wood pellets. Likewise the product gas composition varies
only slightly between the fuels. Just for sewage sludge higher H2-concentrations and
slightly lower CO-concentrations in the product gas were measured.
But the significantly higher concentration of trace gases in the product has to be consi-
dered, when gasifying biogenic fuels. Especially for sewage sludge very high (gravime-
tric) tar yields of up to 90 gtar/kgfuel,daf were measured. Furthermore, when gasifying
biogenic fuels, high NH3 concentrations of up to 6 vol.-%dry, H2S-concentrations of up
to 7000 ppmvdry and Cl-concentrations of up to 1300 ppmvdry were measured. Likewise
the concentration of trace gases (NOx, SOx, HCl) in the flue gas of the combustor
increased significantly. However, it was shown that by selecting suitable bed materials,
the concentration of these trace gases in the product gas of the gasifier can be reduced
significantly. Especially limestone is suitable for reducing the tar concentration in the
xxv
product gas. Even at a low limestone content of 20 wt.-% in the bed material, the tar
concentrations can be reduced by about 80 %. Furthermore limestone showed a positive
effect on reducing the NH3 and H2S concentrations in the product gas.
Additional experiments have shown that the accumulating ash can cause undesired
oxidation and reduction reactions in the process: reduction reactions of the fuel ash
in the gasifier can lead to an oxygen transport from the combustor into the gasifier
and hence to a decrease of the H2- and CO-concentration in the product gas. Such a
redox-system can decrease the gas yield and shift the heat balance.
Based on the experimental data, a process model was created for the steam gasificati-
on of sewage sludge. By using this model a energy balance of the process was derived.
The results of the process simulations showed that, in comparison to the gasification
of wood pellets, due to the lower fuel conversion, no additional energy is necessary in
the combustion reactor at gasification temperatures of 800 ◦C. By using process simu-
lations cold gas efficiencies close to 70 % were calculated. Furthermore it was shown
that the side reactions caused by the ash can have a significant effect on the overall
efficiency of the process.
xxvi
Zielsetzung
Ziel dieser Arbeit ist die Untersuchung des Einflusses verschiedener biogener Brennstof-
fe auf die Wasserdampfvergasung. Zwar wurden bereits in früheren Arbeiten verschie-
dene Brennstoffe untersucht, jedoch wird in dieser Arbeit deren Einfluss wesentlich
detaillierter und umfassender betrachtet. Dazu wurde der Schwerpunkt auf folgende
Themenfelder gelegt:
1. Verhalten der biogenen Brennstoffe in einer Wirbelschicht:
In diesem Themengebiet wurde das Verhalten der biogenen Brennstoffe in einem
Wirbelschichtprozess untersucht. Dies beinhaltet Untersuchungen zum Asche-
schmelzverhalten und zur Bildung von Bett- und Ascheagglomerationen. Dar-
aus wurde die Einsetzbarkeit der Brennstoffe in Wirbelschichtprozessen bewertet
und der Einfluss verschiedener Brennstoffe auf das Fluidisierungsverhalten und
die Hydrodynamik untersucht.
2. Einfluss der biogenen Brennstoffe auf den Vergasungsprozess:
In diesem Themengebiet wurden die Ergebnisse von experimentellen Vergasungs-
untersuchungen mit verschiedenen Brennstoffen verglichen. Vergleichsparameter
waren z. B. Brennstoffumsatz, Gasqualität und Gasausbeute. Dabei zeigte sich,
dass höhere Stickstoff-, Schwefel- und Chlorkonzentration in den biogenen Brenn-
stoffen die Qualität der Gasströme beeinflussen. Auch zeigte sich, dass der erhöhte
Aschegehalt der biogenen Brennstoffe zu unerwünschten Nebenreaktionen führen
kann.
3. Prozessbilanzierung und -simulation:
Um den Gesamtprozess bewerten zu können, sind Kenntnisse über dessen Ge-
samteffizienz notwendig. Die dafür notwendigen Werte können nur zum Teil in
den experimentellen Versuchsanlagen gewonnen werden. Daher wurde ausgehend
von den experimentellen Ergebnissen ein Prozessmodell entwickelt, aus dem sich
die notwendigen Werte für eine Gesamtprozessbewertung ableiten lassen.
xxvii

Kapitel 1
Einleitung
1.1 Gesellschaftlicher Hintergrund
Durch verschiedene nationale und internationale Klimaschutzabkommen und Geset-
ze befindet sich insbesondere die deutsche und mitteleuropäische Energiebranche im
Wandel. So ist es z. B. das erklärte Ziel der Bundesrepublik Deutschland die Treib-
hausgasemissionen bis 2020 um 40 % und bis 2050 um 80 - 95 %, bezogen auf das
Bezugsjahr 1990, zu senken [39]. Neben der Energiebranche befinden sich auch andere
für diese Arbeit relevante Wirtschaftsbereiche wie z. B. die Landwirtschaft und die
Klärschlammentsorgung im Umbruch:
• Im Zuge der Energiewende wurden in der vergangenen Dekade erneuerbare Ener-
gieträger durch verschiedene Förderungs- und Subventionsmaßnahmen massiv
ausgebaut: So stieg z. B. die installierte Leistung zur Stromerzeugung aus erneu-
erbaren Energien von 4,2 GW im Jahr 1990 auf 103,6 GW im Jahr 2016 stark an
[42]. Unter anderem verursacht der starke Kapazitätsanstieg dieser dezentralen,
witterungsabhängigen Energiequellen regionale und zeitabhängige Schwankungen
im Stromnetz, wodurch kostspielige Eingriffe in das Stromnetz und langwierige
Umbaumaßnahmen notwendig sind [194].
Zusätzlich sind in den letzten Jahren die Anzahl und die Kapazität von Biogasan-
lagen stark angestiegen [41]. Der dafür zunehmende Anbau von Energiepflanzen
(überwiegend Mais) führt zu kritischen Diskussionen über den Ausbau von er-
neuerbaren Energien im Allgemeinen und Bioenergie im Speziellen.
• Im Bereich der Nahrungsmittelproduktion nahm in den vergangenen Jahrzehn-
ten der Marktanteil von landwirtschaftlichen Kleinbetrieben ab, wohingegen der
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Marktanteil von Großbetrieben stark zunahm. Insbesondere durch den zuneh-
menden Futtermittelhandel [64] ist eine räumliche Entkopplung der Futtermittel-
produktion und der Nutztierhaltung möglich. Dadurch bildeten sich in Deutsch-
land Regionen mit einem hohen Viehbestand wie z. B. Schleswig-Holstein und
Niedersachsen [53]. Durch diese zunehmende Industrialisierung der Viehhaltungs-
betriebe konnten große Kostensenkungen erreicht werden; jedoch führte die stei-
gende Viehdichte in einigen Regionen zu Entsorgungsproblemen1 der tierischen
Exkremente. Die ordnungsgemäße Entsorgung dieser tierischen Exkremente er-
höht die Betriebskosten, was wiederum zu steigenden Lebensmittelkosten führt.
• Auch die Entsorgungspfade von Klärschlamm werden sich in der kommenden De-
kade ändern: Aktuell wird ein Teil des in Deutschland anfallenden Klärschlam-
mes in Kohlekraftwerken mitverbrannt [240]. Der hohe Wirkungsgrad und die
guten Rauchgasreinigungsanlagen dieser Anlagen ermöglichen eine effiziente und
umweltschonende energetische Nutzung. Durch Beschlüsse der Bundes- und Lan-
desregierungen soll dieser Nutzungspfad in naher Zukunft gestoppt werden, um
künftig Mineralien (insbesondere Phosphor) aus der Klärschlammasche rückzu-
gewinnen [164].
All diese Themen führen zu einer ähnlichen Schlussfolgerung: Es besteht ein Bedarf
an effizienter, wetterunabhängiger Energieumwandlung, in denen biogene Reststoffe
(Gärreste, tierische Exkremente, Klärschlamm) als Brennstoff genutzt werden können.
Als Lösung dafür bieten sich thermochemische Konversionsverfahren an. Insbesondere
die Biomassevergasung ermöglicht die Produktion eines Produktgasstromes aus den
verschiedenen biogenen Brennstoffen. Dieser kann flexibel in zahlreiche Endprodukte
weiterverarbeitet werden. Neben der Verstromung in Gasmotoren, Gasturbinen oder
Dampfkesseln kann das Produktgas nach einer Gasreinigung auch mittels katalytischer
Verfahren in Produkte wie Methan oder Fischer-Tropsch Diesel weiterverarbeitet, oder
als Rohprodukt für die chemische Industrie genutzt werden [76, 202, 214].
1.2 Aufbau der Arbeit
Entsprechend der Zielsetzung gliedert sich diese Arbeit in folgende Hauptabschnitte:
1Die vollständige Nutzung der tierischen Exkremente als Wirtschaftsdünger ist aufgrund von man-
gelnden landwirtschaftlichen Nutzflächen und von verschärften Düngerichtlinien [38] nicht immer
möglich.
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Kapitel 2: Grundlagen der Wasserdampfvergasung
In diesem Kapitel werden die verfahrenstechnischen Grundlagen der Wasserdampf-
vergasung zusammengefasst und diese Arbeit in das Themengebiet der thermochemi-
schen Konversionsverfahren eingeordnet. Der Fokus dieses Kapitels liegt auf der Be-
schreibung der Wasserdampfvergasung und deren Stand der Technik. Dazu gehört ein
kurzer Überblick über vergangene und aktuelle Entwicklungstätigkeiten sowie eine Zu-
sammenfassung der aktuellen Wissensdefizite, welche diese Arbeit notwendig machen.
Ebenso werden sämtliche Stoffströme des Wasserdampfvergasungsverfahrens im Detail
beschrieben und die Einfluss- und Bewertungsgrößen des Verfahrens beschrieben und
definiert.
Kapitel 3 & 4: Beschreibung der Versuchsanlagen, Messmethoden und Ver-
suchsmaterialien sowie des Vorgehens und der Ziele der experimentellen
Untersuchungen
Zum Verständnis der experimentellen Untersuchungen werden in Kapitel 3 zuerst die
verwendeten Versuchsanlagen, Versuchsmaterialien und Messtechniken dokumentiert.
Darauf aufbauend wird in Kapitel 4 die Methodik und die Ziele der experimentellen
Versuchsreihen beschrieben.
Kapitel 5 & 6: Experimentelle Untersuchung der Vergasungseigenschaften
und Elementarbilanzen
In diesen Kapiteln werden die Ergebnisse der verschiedenen Versuchsreihen beschrie-
ben und interpretiert. Aufbauend auf den Ergebnissen werden Stoffströme berechnet
und die Brennstoffhauptelemente über den Vergasungsprozess bilanziert.
Kapitel 7: Prozessmodellierung der Klärschlammvergasung
Basierend auf den experimentellen Ergebnissen und den Elementarbilanzen wird ein
Prozessmodell entwickelt, mit dessen Hilfe sich die Gesamtprozesseffizienz berechnen
lässt. Mittels einer Sensitivitätsanalyse wird der Einfluss von verschiedenen Prozess-
parametern und Rahmenbedingungen bestimmt. Die Ergebnisse dieser Prozesssimula-
tion helfen den Gesamtprozess zu bewerten und zu optimieren. Diese Ergebnisse sind
notwendig, um in künftigen Entwicklungsschritten Pilot- bzw. Demonstrationsanlagen
auszulegen.
4 1 Einleitung
Kapitel 8: Zusammenfassung und Ausblick
Am Ende der Arbeit werden die wichtigsten Ergebnisse und Erkenntnisse zusammen-
gefasst. Es wird dargestellt, in welchem Bereich diese Forschungsarbeit den aktuellen
Stand des Wissens erweitert hat. Die Arbeit endet mit einem kurzen Ausblick auf mög-
liche künftige Forschungstätigkeiten.
Anhangkapitel A: Potential an biogenen Brennstoffen: Es wird das Potential
und die aktuelle Nutzung der in dieser Arbeit untersuchten biogenen Brennstoffe dis-
kutiert. Dazu wird ein Überblick über das zur Verfügung stehende Potential gegeben,
sowie die Vorteile einer energetischen Nutzung im Vergleich zu aktuellen Nutzungspfa-
den herausgearbeitet.
Weitere zusätzliche Informationen wie z. B. eine detaillierte Beschreibung der Messtech-
nik (Anhangkapitel B), der Reproduzierbarkeit der experimentellen Untersuchungen
(Anhangkapitel C), der Feststoffanalysen (Anhangkapitel D) sowie ein Überblick
über alle experimentellen Ergebnisse (Anhangkapitel E und F) und zusätzliche In-
formationen (Anhangkapitel G) werden in diesen Kapiteln dokumentiert.
1.3 Bereits veröffentlichte Teilergebnisse
Diese Arbeit entstand in den Jahren 2012 - 2017 im Rahmen meiner Tätigkeit als
wissenschaftlicher Mitarbeiter am Institut für Feuerungs- und Kraftwerkstechnik der
Universität Stuttgart. Der überwiegende Teil der hier präsentierten Ergebnisse wurde
im Rahmen der Forschungsprojekte B2G, Debugger sowie SynKWS gewonnen. Ne-
ben der Veröffentlichung in Zwischen- und Abschlussberichten wurde ein Großteil der
Ergebnisse bereits in diversen Veröffentlichungen publiziert. Die wichtigsten Veröffent-
lichungen sind in der folgenden Aufzählung zusammengefasst.
• Gasification and combustion of fermentation residues
New Horizons in Gasification 2014, 12.03.2014, Rotterdam, Netherlands
• Dual fluidized bed steam gasification of dried sewage sludge
4th International Symposium on Gasification and its Applications, 05.09.2014,
Wien, Austria
1 Einleitung 5
• Dual fluidized bed steam gasification of dried sewage sludge
5th International Symposium on Energy from Biomass and Waste, 20.11.2014,
Venice, Italy
• Combination of energy and nutrient recovery from biomasses
Forum des DPP e.V.: Einsatz von Sekundärphosphaten, 30.10.2015, Berlin, Ger-
many
• Steam Gasification of Waste Biomasses: Elemental Balances and Influence of Ash
Accumulation
24th European Biomass Conference & Exhibition (EUBCE), 7.06.2016, Amster-
dam, Netherlands
• Biomass Ash as Oxygen Carrier in Fluidized Bed Processes
4th International Conference on Chemical Looping, 26.09.2016, Nanjing, China
• Pilot-Scale Demonstration of Oxy-SER steam Gasification: Production of syngas
with Pre-Combustion CO2 capture
Energy Procedia 02 (86) S. 56-68, 2016. DOI: j.egypro.2016.01.007
• Steam gasification of wood pellets, sewage sludge and manure: Gasification per-
formance and concentration of impurities
Biomass and Bioenergy 111 S. 308-319, 2017, DOI: j.biombioe.2017.02.002
Bei allen diesen Veröffentlichungen war der Autor dieser Arbeit maßgeblich für den In-
halt verantwortlich. Sämtliche experimentellen Untersuchungen, die Versuchsplanung,
die Auswertung und Interpretation der Ergebnisse wurden vom Autor dieser Arbeit
in Eigenleistung durchgeführt. Teilweise haben Mitarbeiter des Institutes und Studen-
ten den Betrieb der Versuchsanlagen und deren Messsysteme unterstützt. Bei allen
Veröffentlichungen war der Autor dieser Arbeit auch Hauptautor.

Kapitel 2
Grundlagen der
Wasserdampfvergasung
Zum besseren Verständnis dieser Arbeit wird in diesem Kapitel auf die Grundlagen der
thermochemischen Vergasungsverfahren im Allgemeinen und auf die Biomasseverga-
sung im Speziellen eingegangen. Ein besonderes Augenmerk wird auf die Beschreibung
der Wasserdampfvergasung und deren aktuellen Entwicklungsstand gelegt.
2.1 Definition von thermochemischen Vergasungsver-
fahren
Als thermochemische Vergasungsverfahren bezeichnet man Verfahren, bei denen ein
Brennstoff meist mittels Zugabe eines Vergasungsmediums, hohen Temperaturen so-
wie Sauerstoffmangel zu festen, flüssigen oder gasförmigen Produkten2 umgewandelt
wird. Dabei wird (je nach Endprodukt) zwischen Verkohlung, Pyrolyse oder Vergasung
unterschieden [129]: Die Verkohlung bzw. Verkokung findet unter Sauerstoffausschluss
statt. Das primäre Ziel dieses Prozesses ist die Erzeugung eines festen, kohlenstoffrei-
chen Rückstandes. Beispiele für dieses Verfahren sind die Koksproduktion (in der Regel
bei Temperaturen > 500 ◦C) für die Stahlindustrie, sowie die hydrothermale Karboni-
sierung (bei Temperaturen ab 200 ◦C) für die Herstellung eines “kohleähnlichen“ Pro-
duktes aus Biomasse [108]. Die Pyrolyse arbeitet bei Temperaturen ab 300 ◦C unter
Sauerstoffausschluss. Wie bei der Verkohlung entstehen neben einem festen Produkt
auch gasförmige (Pyrolysegase) und flüssige (Pyrolyseöle) Produkte. Im Gegensatz zur
2Aggregatszustand bei Normbedingungen
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Verkohlung werden für die Pyrolyse meist nur organische Substanzen (aufgrund des
höheren Anteils an flüchtigen Verbindungen) verwendet. Je nach Anwendung und Ziel
werden bei unterschiedlichen Bedingungen unterschiedliche Anteile an festen, gasför-
migen und flüssigen Produkten erreicht [129].
Bei der Vergasung wird der Brennstoff unter Zugabe eines Vergasungsmediums in ein
gasförmiges Produkt umgewandelt. Basu [23] schlägt in seinem Standardwerk zur Ver-
gasung folgende Definition für die Vergasung vor:
„Die Vergasung bezieht sich auf eine Gruppe von Prozessen, die einen festen
oder flüssigen Brennstoff in ein brennbares Gas umwandeln mit oder ohne
Kontakt zu einem Vergasungsmedium.“
2.2 Grundlagen der Vergasung
Es gibt eine Vielzahl von unterschiedlichen Ansätzen, um eine Vergasung und deren
Prozessschritte zu beschreiben und zu modellieren. Bei einem oftmals verwendeten
Modellierungsansatz wird die Vergasung in drei unterschiedliche Prozessschritte (dar-
gestellt in Abbildung 2.1) unterteilt.
Bei diesem Modellierungsansatz wird der eingebrachte Brennstoff zuerst aufgeheizt. Ab
einer Temperatur von 100 ◦C beginnt die Brennstofffeuchte zu verdampfen. Teilweise
sind höhere Temperaturen notwendig, um im Feststoff gebundenes Wasser (z. B. Kris-
tallwasser, Hydrate oder Hydroxide) freizusetzen. Ab Temperaturen von ca. 250 ◦C be-
ginnen sich die Hauptbestandteile des getrockneten Brennstoffes (bei Biomassen über-
wiegend Lignin, Cellulose und Hemicellulose) [129] pyrolytisch zu zersetzten. Je nach
Prozessbedingungen entstehen dabei unterschiedliche Anteile an gasförmigen, flüssigen
und festen Produkten [126, 215]. Die dabei entstehenden gasförmigen und flüssigen
Produkte der 
Koksvergasung 
getrockneter 
Brennstoff 
Trocknung 
100 – 150 °C 
Brennstoff 
Wärme 
Wasserdampf 
gasförmige 
Pyrolyseprodukte 
sekundäre 
Vergasungs-
reaktionen 
pyrol. Zersetzung 
250 – 600 °C 
Wärme 
Brennstoff 
Koks 
Vergasung 
600 – 1000 °C 
Wärme 
Vergasungs-
medium 
Asche 
Teere 
Vergasungsmedium 
(ggf. 
Restkoks) 
Produktgas 
Abbildung 2.1: Prinzip der Vergasung (frei nach [129, 178])
2 Grundlagen der Wasserdampfvergasung 9
Pyrolyseprodukte können noch an einer Vielzahl von homogenen und heterogenen Re-
aktionen teilnehmen (siehe Tabelle 2.1). Der verbleibende Pyrolysekoks reagiert mit
dem Vergasungsmedium in heterogenen Vergasungsreaktionen zu weiteren Vergasungs-
produkten. Als Rückstand des Vergasungsprozesses verbleibt (je nach Prozess und Be-
triebsparameter) eine (teilweise) reduzierte Asche mit gegebenenfalls einem Koksanteil.
Tabelle 2.1 fasst die wichtigsten Vergasungsreaktionen3 zusammen. In den Arbeiten von
Poboss und Kübel wird dieser Prozess und insbesondere die Teerbildung (z. B. Primär-
teere, Sekundärteere) im Detail beschrieben [142, 178].
3Reaktionsenthalpien berechnet mit Stoffdaten von Barin et al. [21]
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Tabelle 2.1: Hauptreaktionen der Wasserdampfvergasung [124]
Trocknung
Bra.r. →
Brwf
H2O
(2.1)
Primärentgasung
Brwf →
Primärteere
CO,CO2, CH4, C2 − C4, H2O
Pyrolysekoks
(2.2)
Teercrackung und -reformierung
Primärteere → Sekundärteere
H2, CO,CO2, CH4, C2 − C4
(2.3)
Homogene Reaktionen
Sekundärteere → H2, CO,CO2, CH4, ... (2.4)
H2 +
1
2O2 → H2O(g) H2-Verbrennung ∆Ho25◦C = −241, 8 kJmol (2.5)
CO + 12O2 → CO2 CO-Verbrennung ∆Ho25◦C = −283 kJmol (2.6)
CH4 +
1
2O2 → CO + 2H2 CH4-Verbrennung ∆Ho25◦C = −35, 7 kJmol (2.7)
CH4 + CO2 
 2CO + 2H2 Trockene Reformierung ∆Ho25◦C = +247, 3 kJmol (2.8)
CH4 +H2O(g) 
 CO + 3H2 Dampf Methanreformierung ∆Ho25◦C = +206, 1 kJmol (2.9)
CO +H2O(g) 
 CO2 +H2 Wasser-Gas Shiftreaktion ∆Ho25◦C = −41, 2 kJmol (2.10)
Heterogene Reaktionen
C +O2 → CO2 Kohlenstoffoxidation ∆Ho25◦C = −393, 5 kJmol (2.11)
C + 12O2 → CO Partielle Oxidation ∆Ho25◦C = −110, 5 kJmol (2.12)
C + CO2 
 2CO Boudoard Gleichgewicht ∆Ho25◦C = +172, 5 kJmol (2.13)
C +H2O(g) 
 CO +H2 Wassergas Reaktion ∆Ho25◦C = +131, 3 kJmol (2.14)
C + 2H2 
 CH4 Heterogene Methanisierung ∆Ho25◦C = −74, 8 kJmol (2.15)
2.3 Einteilung der Vergasungsverfahren
Vergasungsverfahren lassen sich nach verschiedenen Kriterien klassifizieren. Gängige
Klassifizierungssysteme beziehen sich entweder auf das Vergasungsmedium (Luft, Sau-
erstoff, Dampf, überkritisches Wasser), auf die verfahrenstechnische Umsetzung (Fest-
bett, Wirbelschicht, Flugstrom) [23, 120], oder auf die Energiebilanz der Vergasung
(allotherm, autotherm).
Diese Arbeit untersucht die Wasserdampfvergasung in einer Wirbelschicht. Auf andere
Vergasungsverfahren sowie auf eine detaillierte Beschreibung der hydrodynamischen
Vorgänge in einer Wirbelschicht soll im Rahmen dieser Arbeit nicht eingegangen, son-
dern nur auf verschiedene Quellen verwiesen werden [23, 29, 129].
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2.4 Prinzip der Wasserdampfvergasungsverfahren
Bei der Wasserdampfvergasung handelt es sich um ein allothermes Vergasungsverfah-
ren, welches Wasserdampf als Vergasungsmedium verwendet. Das bedeutet, im Gegen-
satz zu autothermen Vergasungsverfahren (wie der Luft- oder der Sauerstoffvergasung)
ist die Summe der Reaktionsenthalpien positiv. Die Reaktionsenthalpie aus den (exo-
thermen) Oxidationsreaktionen ist daher nicht ausreichend, um die Reaktionsenthalpie
der endothermen Vergasungsreaktionen auszugleichen.
Als Verfahrensgrundprinzip wurde in dieser Arbeit ein Wirbelschichtverfahren gewählt,
da sich dieses durch einen guten Gas-Feststoffkontakt und eine homogene Tempera-
turverteilung auszeichnet. Für die Bereitstellung der notwendigen Reaktionsenthalpie
existieren verschiedene Ansätze: Im Forschungsbereich wird oftmals eine elektrische Be-
heizung verwendet. Aufgrund hoher Energiekosten ist dies für kommerzielle Anlagen
nur in Ausnahmefällen ein geeignetes Verfahrenskonzept. Daher wird in kommerziellen
Anlagen dem Vergasungsreaktor thermische Energie zugeführt, um die Energiebilanz
auszugleichen. In der Regel wird dafür Vergasungskoks sowie ggf. zusätzlicher Brenn-
stoff und ein Teil des Produktgases verbrannt und die dabei entstehende Wärme dem
Vergasungsreaktor zugeführt. Es existieren verschiedene Ansätze um die bei dieser Ver-
brennung entstehende thermische Energie dem Vergasungsreaktor zuzuführen. Die am
häufigsten verwendeten Ansätze sind:
• Wärmezuführung mittels eines Wärmeübertragers
• Wärmezuführung mittels umlaufenden Bettmaterials
Beide Ansätze werden in den folgenden beiden Kapiteln kurz erörtert.
2.4.1 Wasserdampfvergasung mittels eines Wärmeübertragers
Für diesen Ansatz haben sich zwei technische Ausführungsformen etabliert:
Beim ersten Ansatz handelt es sich um zwei ineinander liegende Reaktoren. Um den
innenliegenden Vergasungsreaktor befindet sich eine ringförmige Brennkammer. Die
Wärme aus der Brennkammer wird dabei über die Reaktorwand in den Vergasungs-
reaktor übertragen. Dieses Prinzip wird häufig auch für Schneckenpyrolysatoren ver-
wendet. Allerdings ist die übertragbare Wärmemenge durch die Oberfläche limitiert.
Daher eignet sich dieses Konzept nur für kleinere Leistungseinheiten. Ein Beispiel dafür
ist ein vom ECN entwickelter Prozess, der unter dem Markennamen MILENA™ entwi-
ckelt und kommerzialisiert wird [160].
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Ein zweiter Ansatz verwendet Heat-Pipes als Wärmeübertrager: Heat-Pipes nutzen
die Kondensations- bzw. Verdampfungsenthalpie eines Wärmeträgers (z. B. Natri-
um), um hohe Wärmeströme bei sehr geringen Temperaturdifferenzen zu übertra-
gen [162]. Ein von der TU München entwickelter Prozess verwendet diese Technologie,
um einen Wasserdampfvergasungsprozess zu realisieren. Dabei übertragen Heat-Pipes
die notwendige thermische Energie für die allotherme Wasserdampfvergasung vom
Verbrennungs- in den Vergasungsreaktor. Dieses Konzept wurde von der Firma ag-
nion energy GmbH weiterentwickelt und kommerzialisiert. Eine erste Pilotanlage mit
einer thermischen Leistung von 1,3 MW wurde 2011 in Achental in Betrieb genom-
men [107].
2.4.2 Wasserdampfvergasung mittels umlaufenden
Bettmaterials
Bei dem zweiten Verfahrensansatz handelt es sich um ein gekoppeltes Zweibettwirbel-
schichtverfahren. Dabei wird umlaufendes Bettmaterial als Wärmeträger verwendet:
Bettmaterial wird zusammen mit dem bei der Vergasung verbleibenden Koks vom
Vergasungs- in den Verbrennungsreaktor überführt. Die exotherme Verbrennung des
Vergasungskokses (sowie ggf. zusätzlichem Brennstoff) heizt das Bettmaterial auf, wel-
ches anschließend in den Vergasungsreaktor zurückgeführt wird. Das Grundprinzip die-
ses Verfahrens (siehe Abbildung 2.2) wurde bereits 1975 von Kunii und Taiseki paten-
tiert [144]. Ein Vorteil dieses Verfahrens ist, dass die übertragbare Wärmemenge nicht
von der Kontaktfläche eines Wärmeübertragers abhängig ist. Daher sind der Größe
einer solchen Anlage (nahezu) keine Grenzen gesetzt.
Dieser Verfahrensansatz wird im Rahmen dieser Arbeit verwendet.
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Abbildung 2.2: Prinzip der Wasserdampfvergasung mittels umlaufenden
Bettmaterials
SER Vergasung
Ein modifiziertes Zweibett-Wasserdampfvergasungsverfahren ist die SER Vergasung
(auch bekannt als AER Vergasung) (siehe Abbildung 2.3). Bei diesem Verfahren fin-
det die Wasserdampfvergasung in einem reaktiven Kalziumoxidbett bei niedrigeren
Vergasungstemperaturen von < 720 ◦C statt. Im Vergaser reagiert das bei der Ver-
gasung entstehende CO2 mit dem CaO-Bettmaterial zu CaCO3 (Gleichung (2.16)).
Durch diese CO2-Einbindung wird das Gleichgewicht der Wasser-Gas Shiftreaktion
(Gleichung (2.10)) zur Wasserstoffseite verschoben, wodurch ein Produktgas mit ei-
ner Wasserstoffkonzentration von bis zu 70 Vol.-%tr. entsteht. Aufgrund des Gleich-
gewichtes der Karbonatisierungsreaktion ist die Vergasungstemperatur auf 720 ◦C be-
grenzt [222]. Das in dem umlaufenden Bettmaterial eingebundene CO2 wird im Re-
generator bei Temperaturen von > 850 ◦C wieder freigesetzt. Daher wird bei diesem
Verfahren zusätzlich zur Wärme auch CO2 zwischen den Reaktoren transportiert.
Wird der Regenerator mit reinem Sauerstoff (das sogenannte Oxy-SER Verfahren)
anstatt mit Luft betrieben, so entsteht ein Abgas mit sehr hohen CO2 Konzentrationen
von > 90 Vol.-%tr. [210]. Dieser CO2-Strom kann nach einer Reinigung endgelagert
(CCS) oder als Rohstoff für die chemische Industrie verwendet werden (CCU) [76].
CaO + CO2 
 CaCO3 Ho25 ◦C = −178
kJ
mol
(2.16)
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Abbildung 2.3: Prinzip der SER Wasserdampfvergasung
2.5 Stand der Technik und Entwicklungsbedarf der
Zweibett-Wasserdampfvergasung
Die Zweibett-Wasserdampfvergasung mittels umlaufendem Bettmaterial als Wärme-
träger wird von mehreren Forschungsinstituten intensiv erforscht und kontinuierlich
weiterentwickelt. Insbesondere an der TU Wien am Institut für Verfahrenstechnik,
Umwelttechnik und Technische Biowissenschaften, sowie an der Universität Stuttgart
am Institut für Feuerungs- und Kraftwerkstechnik, wurden in der vergangenen Dekade
zahlreiche Forschungsprojekte zu diesem Verfahren durchgeführt.
Auch wurden bereits einige Demonstrations- und kommerzielle Anlagen mit einer ther-
mischen Leistung von 8 - 30 MW in Betrieb genommen [112, 140, 192, 193]. All diese
Anlagen verwenden ausschließlich holzartige Biomassen als Brennstoff.
2.5.1 Entwicklungsbedarf der Wasserdampfvergasung
Zwar wird die Wasserdampfvergasung bereits kommerziell eingesetzt, jedoch gibt es
immer noch großen Forschungsbedarf um das Verfahren zu optimieren. Aus aktuellen
Forschungs- und Entwicklungstätigkeiten stechen 3 Hauptforschungsthemen heraus:
• Verfahrensoptimierungen
Durch die hohe Komplexität der Zweibett-Wasserdampfvergasung und die geringe
Zahl an kommerziellen Anlagen sind zahlreiche Potentiale für Prozessverbesse-
rungen und Wirkungsgradsteigerungen noch nicht ausgereizt. Häufige Themen
sind Untersuchungen zur Anlagenverfügbarkeit und Zuverlässigkeit, zur Hydro-
dynamik, zum Reaktordesign, zur Wärme- und Stoffstromintegration sowie zum
Gas- und Feststoffhandling.
2 Grundlagen der Wasserdampfvergasung 15
• Produktgasnutzung
Aktuell wird das Produktgas der meisten industriellen Vergasungsanlagen in ei-
nem Gasmotor in mechanische Arbeit (und anschließend über einen Generator in
elektrische Energie) umgewandelt. Lediglich in einer Anlage in Göteborg wird das
Produktgas zu Methan synthetisiert und in das Gasnetz eingespeist. Aus wirt-
schaftlichen Gesichtspunkten bietet die Umwandlung des Produktgases in Pro-
dukte mit einem höheren Marktwert [134] wie z. B. Methanol oder Wasserstoff
Vorteile, jedoch stellen die dafür notwendigen Syntheseschritte die Gasreinigungs-
anlagen vor große Herausforderungen. Ein wichtiges Forschungsgebiet ist daher
die Entwicklung und Optimierung geeigneter Produktgasreinigungstechnologien
sowie geeigneter Syntheseverfahren.
• Brennstoffflexibilität
Für eine energetische und wirtschaftliche Biomassenutzung ist eine konstante und
zuverlässige Brennstoffverfügbarkeit bei geringen Brennstoffkosten entscheidend.
Die (im Vergleich zu fossilen Brennstoffen) hohen Brennstoffkosten [244] sowie die
begrenzte regionale Verfügbarkeit von holzartigen Brennstoffen bzw. die saisonal
schwankenden Produktionsmengen von landwirtschaftlich erzeugten Biomassen
(z. B. Mais, Miscanthus) machen die Wasserdampfvergasung von Biomasse wirt-
schaftlich und logistisch anspruchsvoll. Bei der Verwendung von holzartigen Bio-
massen als Brennstoff ist ein wirtschaftlicher Betrieb dieser Anlagen nur in Ge-
genden mit niedrigen Holzpreisen oder hohen Subventionen möglich [32, 109, 248].
Zwar ist in den letzten 10 Jahren der Marktpreis für Energieholz nur leicht ge-
stiegen [72], jedoch können durch die zunehmende Nutzung von Holz als Brenn-
stoff [10] die Brennstoffkosten künftig ansteigen, was die Wirtschaftlichkeit einer
solchen Anlage belastet.
Daher ist es ein aktuelles Forschungsziel, die Nutzung von alternativen, kosten-
günstigen Brennstoffen zu untersuchen. Insbesondere die Nutzung von biogenen
Brennstoffen (siehe Anhangkapitel A) bietet, aufgrund der hohen und konstanten
Verfügbarkeit und der niedrigen, zum Teil sogar negativen Brennstoffkosten das
Potential, die Betriebskosten deutlich zu senken.
Im Rahmen dieser Arbeit wurde die Brennstoffflexibilität des Wasserdampfvergasungs-
prozesses untersucht und die Eignung von verschiedenen biogenen Brennstoffen wie
Gärreste, Klärschlamm, sowie Rinder- und Schweinegülle als Vergasungsbrennstoff un-
tersucht.
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2.5.2 Herausforderungen bei der Verwendung von biogenen
Brennstoffen
Die Verwendung von biogenen Brennstoffen als Brennstoff kann den Prozess auf zahl-
reichen Ebenen beeinflussen. Im Rahmen dieser Arbeit sollen unter anderem folgende
Problemstellungen detailliert untersucht werden:
Der höhere Aschegehalt von biogenen Brennstoffen kann zur Bildung von Agglomera-
tionen führen, welche die Hydrodynamik beeinflussen und zum Prozessausfall führen
können. Auch kann die sich im Prozess anreichernde Asche zu unerwünschten Neben-
reaktionen führen, welche die Produktgasausbeute und -zusammensetzung verändern.
Ebenso haben die unterschiedlichen Brennstoffstrukturen und -zusammensetzungen
von biogenen Brennstoffen einen Einfluss auf die Produktgasausbeute und -zusammen-
setzung. So führt z. B. der höhere Stickstoff-, Schwefel- und Chlorgehalt von biogenen
Brennstoffen (im Vergleich zu holzartigen Brennstoffen) zur Bildung erhöhter Schad-
stoffkonzentrationen im Produktgas des Vergasungsreaktors sowie im Rauchgas des
Verbrennungsreaktors. Notwendig sind daher genaue Kenntnisse über die Menge, Zu-
sammensetzung und Qualität des Produktgases, um geeignete Gasreinigungs- und Gas-
nutzungsanlagen auszulegen.
2.6 Definition aller Stoffströme der
Wasserdampfvergasung
Ein vereinfachtes Prozessschaubild des Zweibett-Wasserdampfvergasungsprozesses wur-
de bereits in Abbildung 2.2 dargestellt. Jedoch ist für eine detaillierte Betrachtung und
Bewertung des Prozesses eine präzise Beschreibung und insbesondere eine Definiti-
on aller Stoffströme notwendig. Abbildung 2.4 zeigt alle relevanten Stoffströme des
Wasserdampfvergasungsprozesses.
Als Brennstoff (Br) für den Vergasungsreaktor (Ga) wird ein Festbrennstoff M˙GaBr , be-
stehend aus den Komponenten Feuchtigkeit (H2O), Asche (A) und den Brennstoff-
hauptelementen k (C, H, O, N, S, Cl), verwendet. Als Vergasungsmedium (VM) wird
dem Vergasungsreaktor ein Dampfstrom M˙GaVM zugeführt. Die Vergasung findet in ei-
nem stationären Wirbelschichtvergasungsreaktor mit dem Feststoffinventar MGa statt.
Das Reaktorinventar besteht aus den Komponenten Bettmaterial (Bett), Asche (A)
sowie Koks (K) (bestehend aus den Brennstoffhauptelementen k).
Aus dem dabei entstehenden Produktgasstrom werden in einer Entstaubung (ZF)
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Vergasungs-
reaktor (Ga) 
Verbrennungs
-reaktor (Co) 
Zyklon, Filter 
𝑖 = 𝐻2, 𝐶𝑂, 𝐶𝑂2, 𝐶𝐻4, 𝑁2, 𝐶2 − 𝐶4 
j = z. B. 𝐻2𝑆,𝑁𝐻3, 𝐻𝐶𝑙 
k = C, H, O, N, S, Cl 
m = O2, N2, CO2, NO, NO2, SO2 
𝑀 𝑍𝐹
𝐺𝑎 𝐴, 𝑘   
𝑀 𝐵𝑟
𝐺𝑎 𝐻2𝑂, 𝐴, 𝑘   
𝑀 𝑍𝐵+ 𝐵𝑒𝑡𝑡, 𝐴   
𝑀 𝑍𝐵− 𝐵𝑒𝑡𝑡, 𝐴  
𝑀 𝐾
𝐺𝑎 𝐴, 𝑘   
𝑀𝐺𝑎 𝐵𝑒𝑡𝑡, 𝐴, 𝑘   
𝑀 𝐿
𝐶𝑜 𝑂2, 𝑁2   
𝑀 𝐵𝑟
𝐶𝑜 𝐻2𝑂, 𝐴, 𝑘, 𝑖   
𝑀 𝐵𝑍
𝐶𝑜 𝐵𝑒𝑡𝑡   
𝑀 𝐴𝐴
𝐶𝑜 𝐵𝑒𝑡𝑡, 𝐴   
𝑀 𝑍𝐹
𝐶𝑜 𝐴   Zyklon,  Filter 
𝑀 𝑉𝑀
𝐺𝑎 𝐻2𝑂   
𝑀𝐶𝑜 𝐵𝑒𝑡𝑡, 𝐴   
𝑄 𝐺𝑎 = 0 𝑄 𝐶𝑜 
𝑀 𝑃𝐺 𝑖, 𝑗 ; 𝑀 𝑇𝑒𝑒𝑟
𝑃𝐺 𝑘, 𝐴   𝑀 𝑅𝐺 𝑚   
Abbildung 2.4: Stoffströme der Vergasung
(z. B. in Zyklonen und Filtern) die festen Bestandteile M˙GaZF abgetrennt. Dieser Fest-
stoffstrom besteht aus Asche (A) und den Elementen k. Das resultierende Produkt-
gas (PG) M˙PG besteht aus den Produktgashauptkomponenten i (H2, CO, CO2, CH4,
C2 - C4), sowie den gasförmigen Begleitgaskomponenten j (z. B. N2, H2S, NH3, HCl).
Des Weiteren beinhaltet das Produktgas signifikante Mengen an kondensierbaren Koh-
lenwasserstoffen (Teere). Auch der Teerstrom M˙PGTeer, bestehend aus den Elementen k
und kann ggf. noch anorganische Komponenten (A) beinhalten.
Der bei der Vergasung zurückbleibende Koks (K) M˙GaK besteht aus Asche sowie den
Elementen k. Er verlässt den Vergasungsreaktor zusammen mit dem zirkulierenden
Material (ZB) M˙ZB−, bestehend aus Asche (A) und Bettmaterial (Bett). In der Regel
wird der Prozess so ausgelegt, dass der Wärmestrom des Vergasungsreaktors ausgegli-
chen ist (Q˙Ga=0). Jedoch kann es in einigen Fällen sinnvoll sein diesen Wärmestrom
zu berücksichtigen, um z. B. Wärmeverluste, Wärmeauskopplung oder eine Beheizung
abzubilden.
Der Verbrennungsreaktor (Co) wird mit Luft4 (L) M˙CoL fluidisiert. Die Koksverbren-
4In dieser Arbeit wird vereinfacht angenommen, dass Luft aus einer trockenen Gasmischung, bestehend
aus 21 Vol.-% Sauerstoff und 79 Vol.-% Stickstoff, besteht.
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nung findet in einem zirkulierenden Wirbelschichtverbrennungsreaktor mit dem Fest-
stoffinventarMCo statt. Vereinfacht wird angenommen, dass sich der Koksstrom M˙GaK in
diesem Reaktor vollständig umsetzt und sich die dabei verbleibenden Aschekomponen-
ten dem Feststoffinventar hinzufügen. Daher besteht das Feststoffinventar nur aus den
Komponenten Bettmaterial (Bett) und Asche (A). Gegebenenfalls ist die entstehende
Wärme aus der Koksverbrennung nicht ausreichend, sodass dem Verbrennungsreaktor
noch ein gasförmiger oder fester Zusatzbrennstoffstrom (ZB) M˙CoBr zugeführt werden
muss. Auch hier müssen noch weitere zu- oder abgeführte Wärmeströme Q˙Co (z. B. in
Form von Wärmeverlusten, Wärmeauskopplung) beachtet werden. Dem Verbrennungs-
reaktor wird noch frisches Bettmaterial (BZ) zugeführt M˙CoBZ , sowie überschüssiges In-
ventar (AA) abgezogen M˙CoAA. Aus dem Verbrennungsreaktor strömt der zirkulierende
Bettmaterialstrom M˙ZB+ zurück in den Vergasungsreaktor.
Im Rauchgas des Verbrennungsreaktors werden in der Gasentstaubung feste Asche-
bestandteile M˙CoZF abgetrennt. Vereinfacht wird angenommen, dass der verbleibende
Rauchgasstrom RG M˙CoRG nur aus den Rauchgaskomponenten m (O2, N2, CO2, NO,
NO2, SO2) besteht.
Aus den hier definierten Stoffströmen können die verschiedenen Verfahrensparameter,
welche den Prozess charakterisieren, abgeleitet werden. Diese sind in den folgenden
Kapiteln beschrieben.
2.7 Verfahrensparameter und Bewertungskriterien der
Wasserdampfvergasung
Für eine detaillierte und eindeutige Beschreibung des Wasserdampfvergasungsprozesses
ist ein System an aussagekräftigen Verfahrensparametern und Bewertungskriterien not-
wendig. In bisherigen Arbeiten zum Wasserdampfvergasungsprozess wurde eine Viel-
zahl an verschiedenen Verfahrensparametern und Bewertungskriterien verwendet, um
den Prozess zu beschreiben und zu bewerten.
Poboss definierte in seiner Arbeit zur SER Vergasung (siehe Kapitel 2.4.2) ein System
an eindeutigen Verfahrensparametern [178]. Das in dieser Arbeit verwendete System an
Verfahrensparametern und Bewertungskriterien basiert auf dieser Arbeit von Poboss.
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2.7.1 Verfahrensparameter des Vergasungsreaktors
Zur eindeutigen Beschreibung des Vergasungsreaktors werden folgende Verfahrenspa-
rameter verwendet:
• Brennstoff
• Bettmaterial
• Vergasungstemperatur
• Reaktorbeladung
• Dampf-/Brennstoffverhältnis
• Bettumlaufrate
• Brennstoffverweildauer
• Fluidisierungsgeschwindigkeit
Brennstoff
Unterschiedliche Brennstoffe und deren Eigenschaften haben einen maßgeblichen Ein-
fluss auf den Vergasungsprozess. So führen z. B. die unterschiedlichen molaren Ver-
hältnisse der Brennstoffhauptkomponenten Sauerstoff, Kohlenstoff, Wasserstoff, Stick-
stoff, Schwefel und Chlor zu unterschiedlichen Produktgaszusammensetzungen und
-ausbeuten [174, 178, 210]. Die Struktur des Brennstoffes hat ebenfalls einen großen
Einfluss auf den Vergasungsprozess. So bestehen z. B. holzartige Biomassen überwie-
gend aus den Komponenten Lignin, Cellulose und Hemicellulose [129], wohingegen
tierische Biomassen noch weitere organische Komponenten wie z. B. Proteine, Fette
und Huminsäuren (Abbauprodukte von Lignin) beinhalten [13]. Diese unterschiedli-
chen Komponenten beeinflussen die Umsatzrate und -geschwindigkeit des Brennstoffes.
So zeigen z. B. frühere Untersuchungen, dass die Vergasung von ligninreichen Brenn-
stoffen zu deutlich höheren Teerkonzentrationen im Produktgas führt [246].
Bettmaterial
Die Wahl eines geeigneten Bettmaterials ist entscheidend für einen effizienten Ver-
gasungsprozess, da sich mit verschiedenen aktiven oder inerten Bettmaterialien die
Vergasungs- und Verbrennungsreaktionen beeinflussen lassen. Auch ermöglicht die Zu-
gabe verschiedener Stoffe zusätzliche Reaktionssysteme wie z. B. Reaktionen zur Ein-
bindung oder Reformierung unerwünschter Gaskomponenten.
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Vergasungstemperatur
Einer der bedeutendsten Einflussparameter auf den Prozess ist die Temperatur des
Vergasungsreaktors (TGa bzw. ϑGa). Dieser Prozessparameter beeinflusst das Gleich-
gewicht und die Kinetik der Vergasungsreaktionen [129], sowie als Folge davon den
Brennstoffumsatz und die Produktgasausbeute und -zusammensetzung.
Dampf-/Brennstoffverhältnis
Analog zu Verbrennungsprozessen, bei denen die Luftzahl n das Verhältnis aus zu-
geführtem Verbrennungssauerstoff und notwendigem Verbrennungssauerstoff angibt,
haben sich auch für Vergasungsverfahren verschiedene Kennzahlen etabliert. Jedoch
gibt es im Gegensatz zu Verbrennungsprozessen, in denen die Luftzahl (nahezu) immer
gleich definiert ist, bei Vergasungsverfahren eine Vielzahl an unterschiedlichen Defi-
nitionen. Die am häufigsten verwendeten Parameter sind das “Dampf-zu-Brennstoff“
und das “Dampf-zu-Kohlenstoff“ Verhältnis. Das Dampf-zu-Brennstoff Verhältnis wird
in der Regel als das Massenverhältnis aus zugegebenem Wasserdampfstrom und zu-
gegebenem Brennstoffstrom angegeben. Je nach Autor ist dieser Parameter leicht un-
terschiedlich definiert. Einige Autoren berücksichtigen im Dampfstrom die Brennstoff-
feuchte. Für den Brennstoffstrom wird je nach Autor der Rohzustand, der wasserfreie
Zustand oder der wasser und aschefreie Zustand verwendet.
In dieser Arbeit wird die Brennstofffeuchte dem Dampfstrom zugeschlagen. Als Brenn-
stoffstrom soll sowohl der wasserfreie Zustand, wie auch der wasser und aschefreie
Zustand verwendet werden. Dadurch definieren sich diese Parameter wie folgt:
ΦSB,wf =
M˙GaVM + M˙
Ga
Br {H2O}
M˙GaBr,wf
in
kgH2O
kgBS,wf
(2.17)
ΦSB,waf =
M˙GaVM + M˙
Ga
Br {H2O}
M˙GaBr,waf
in
kgH2O
kgBS,waf
(2.18)
Zusätzlich zu diesen Parametern wird das Dampf-zu-Kohlenstoffverhältnis
(engl. Steam-to-Carbon Ratio) angegeben. Dieser Wert gibt das molare Verhältnis von
zugeführtem Wasserdampf und Brennstoffkohlenstoff an. Als Wasserdampfstrom wird
in dieser Definition die Summe aus Fluidisierungsdampf und Brennstofffeuchte defi-
niert. Dieser Parameter definiert sich wie folgt:
χSC =
N˙GaVM + N˙
Ga
Br {H2O}
N˙GaBr {C}
in
molH2O
molC
(2.19)
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Reaktorbeladung
Zur Bewertung der spezifischen Menge an zugeführtem Brennstoff haben sich zwei
Größen etabliert: Die Raumgeschwindigkeit WHSV (in der Literatur oft als “weight
hourly space velocity“ bezeichnet) und die Flächenbelastung FB.
Die Raumgeschwindigkeit beschreibt das Verhältnis aus zugeführtem Brennstoffstrom
und Bettinventar des Vergasungsreaktors. Dieser Parameter korreliert mit der Reak-
tionsdichte im Reaktor. Auch hier ist es oftmals sinnvoll, den zugeführten Brennstoff-
strom auf den wasser und aschefreien Zustand zu beziehen, um eine Vergleichbarkeit
zwischen den verschiedenen Brennstoffen zu ermöglichen.
ΦWHSV,i.r. =
M˙GaBr,i.r.
MGa
in
kgBS
h · kgBett (2.20)
ΦWHSV,waf =
M˙GaBr,waf
MGa
in
kgBS,waf
h · kgBett (2.21)
Bezieht man das Reaktorinventar auf den Produktgasstrom, erhält man die Raumzeit
ST (in der Literatur oft als “space time“ bezeichnet). Es ist demnach eine Größe, welche
mit der Verweilzeit des Gases in der Wirbelschicht korreliert.
Bei diesem Parameter handelt es sich um eine abgeleitete Größe aus der Raumgeschwin-
digkeit und der Gasausbeute. Daher ist dieser Wert bereits durch andere Parameter
ausreichend definiert und soll im Rahmen dieser Arbeit nicht weiter betrachtet werden.
Zur Vollständigkeit wird trotzdem die Definition dokumentiert.
τST =
MGa
M˙PG
in s (2.22)
Zusätzlich ist noch die Verweilzeit tST der Gase im Wirbelbett wichtig. Diese kann
aus dem Verhältnis der (feuchten) Gesamtproduktgas-Leerrohrgeschwindigkeit und der
Betthöhe berechnet werden. Da dieser Wert mit der “Kontaktzeit“ zwischen Produkt-
gas und Bettmaterial korreliert, ist er besondere bei der Untersuchung von verschiede-
nen Reaktionssystemen wichtig. Jedoch kann dieser Parameter aus anderen hergeleitet
werden und soll daher im Rahmen dieser Arbeit nicht weiter betrachtet werden. Zur
Vollständigkeit wird trotzdem die Definition angegeben.
tST =
hGa
uPG,ges
in s (2.23)
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Eine ähnliche Größe gibt die Flächenbelastung an. Im Gegensatz zur Raumgeschwin-
digkeit bezieht sich diese Größe auf die Querschnittsfläche anstatt auf das Wirbelbet-
tinventar. Auch hier ist der Bezug auf den wasser und aschefreien Zustand oftmals
sinnvoll.
ΦFB,i.r. =
M˙GaBr,i.r.
AGa
in
kgBS
s ·m2Bett
(2.24)
ΦFB,waf =
M˙GaBr,waf
AGa
in
kgBS,waf
s ·m2Bett
(2.25)
Neben den Einflüssen auf die Vergasungseigenschaften wie Brennstoffumsatz und Pro-
duktgaszusammensetzung sind diese Werte für die Auslegung des Vergasungsreaktors
wichtig: So erhöhen hohe Raumgeschwindigkeiten und hohe Flächenbelastungen die
umgesetzte Brennstoffmenge und führen zu kleineren Reaktoren, was die Investitions-
und CAPEX-Kosten senkt.
Bettumlaufrate
Die Bettumlauf- bzw. Zirkulationsrate ist definiert als das Verhältnis von zirkulie-
rendem Bettmaterial zu zugeführtem Brennstoffstrom. In einigen Arbeiten wird der
zugeführte Brennstoffstrom auf den Rohzustand, in anderen Arbeiten auf den was-
ser und aschefreien Zustand bezogen. Um eine bessere Vergleichbarkeit zwischen den
Arbeiten zu ermöglichen, werden beide Definitionen angeben. Sie sind wie folgt defi-
niert:
ΦZR,i.r. =
M˙ZB+
M˙GaBr,i.r.
in
kgBett
kgBS,i.r.
(2.26)
ΦZR,waf =
M˙ZB+
M˙GaBr,waf
in
kgBett
kgBS,waf
(2.27)
Brennstoffverweildauer
Als abgeleiteter Parameter aus der Zirkulationsrate und der Raumgeschwindigkeit lässt
sich die (mittlere) Verweildauer des Bettmaterials und des Brennstoffes im Reaktor
berechnen. Dabei wird die Annahme getroffen, dass der gesamte Reaktor ein idealer
Rührkessel ist. Berechnet wird dieser Wert aus dem Verhältnis des Reaktorinventars
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und des zirkulierenden Materials. Da dieser Wert die mittlere Verweildauer des Brenn-
stoffes im Vergasungsreaktor angibt, muss er sich auf den zirkulierenden Massenstrom
am Ausgang des Vergasungsreaktors beziehen.
tV D =
MGa
M˙ZB− + M˙GaK
in s (2.28)
Der dem Vergasungsreaktor zugeführte Zirkulationsmassenstrom M˙ZB+ und der ab-
geführte Zirkulationsmassenstrom M˙ZB− sind bei der Wasserdampfvergasung nahezu
identisch: Der zirkulierende Materialstrom ändert sich durch Reaktionen zwischen Gas-
und Feststoff (vgl. Kapitel 5.10.2) oder durch Abrieb nur minimal und der aus dem
Vergasungsreaktor abgezogene Koksstrom M˙GaK ist um ein vielfaches kleiner als der
zirkulierende Feststoffstrom (vgl. Kapitel 7.3). Daher kann die Verweildauer τV D nähe-
rungsweise vereinfacht über den zugegebenen Massenstrom in den Vergasungsreaktor
berechnet werden.
τV D =
MGa
M˙ZB+
in s (2.29)
Bedingt durch die unterschiedlichen Dichten der verschiedenen Materialien im Reaktor
(z. B. Bettmaterial, Brennstoff, Asche), kann es je nach Reaktordesign und hydrodyna-
mischen Eigenschaften aller Materialien zu Entmischungseffekten kommen, welche sich
auf die Verweilzeiten auswirken können [235]. Jedoch soll auf diese Entmischungseffekte
im Rahmen dieser Arbeit nicht weiter eingegangen werden.
Fluidisierungsgeschwindigkeit
Die Fluidisierungsgeschwindigkeit (bzw. Gas-Leerrohrgeschwindigkeit) uGaFG ist ein Be-
triebsparameter, welcher sich insbesondere auf das Fluidisierungsregime und die Hy-
drodynamik auswirkt [143]. Dieser Wert kann entweder auf den Fluidisierungsgas-
strom V˙ GaVM oder auf den (feuchten) Gesamtproduktgasgasstrom V˙ GaPG,ges bezogen wer-
den. Zur Konsistenz mit anderen Arbeiten wird in dieser Arbeit die Fluidisierungsge-
schwindigkeit auf den Eingangsgasstrom V˙ GaVM bezogen.
uGaFG =
V˙ GaVM
AGa
in
m
s
(2.30)
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Gegenseitige Beeinflussung der Verfahrensparameter
In Gegensatz zu kommerziellen Anlagen lassen sich in den in dieser Arbeit verwendeten
elektrisch beheizten Versuchsanlagen (siehe Kapitel 3.1) die verschiedenen Parameter
bis zu einem gewissen Grad voneinander entkoppeln.
In einer kommerziellen Anlage stehen die Verfahrensparameter in Abhängigkeiten zu-
einander und lassen sich nur sehr eingeschränkt unabhängig voneinander beeinflussen.
So ist z. B. die Geometrie der Anlage fix. Das Bettinventar und die Fluidisierungsge-
schwindigkeiten lassen sich aufgrund der Anlagenauslegung und der Hydrodynamik in
der Regel nur in einem sehr geringen Maße ändern.
Die Temperatur wiederum ist eine Prozessgröße, welche sich in kommerziellen An-
lagen nur indirekt beeinflussen lässt: Dieser Verfahrensparameter ergibt sich aus der
Energiebilanz des Vergasungsreaktors (vgl. Kapitel 7.3.1). So lässt sich z. B. eine An-
hebung der Vergasungstemperatur nur durch eine Reduzierung des Brennstoffstromes
oder durch eine Steigerung des zirkulierenden Bettmaterials realisieren. Eine Reduktion
des Brennstoffstroms (bei sonst gleichen Betriebsparametern) reduziert den Wärmebe-
darf des Vergasungsreaktors, was zu einer Steigerung der Temperatur führt. Allerdings
hat eine Reduzierung des Brennstoffstroms wiederum einen Einfluss auf die Raumge-
schwindigkeit und die Flächenbelastung. Eine Erhöhung der Zirkulationsrate führt zu
einem zunehmenden Wärmeeintrag und daher zu einer steigenden Temperatur im Ver-
gasungsreaktor. Dies beeinflusst wiederum die Verweildauer (nur um einige Beispiele
zu nennen).
2.7.2 Bewertungskriterien für den Vergasungsprozess
Zusätzlich zur Definition von Verfahrensparametern ist auch die Definition von Be-
wertungskriterien notwendig, um den Vergasungsreaktor zu beschreiben. Dazu wurden
folgende Parameter eingeführt:
• Produktgasausbeute und Produktgaszusammensetzung
• Begleitgaskonzentration im Produktgas
• Kaltgaswirkungsgrad
• Brennstoffumsatz und Koksausbeute
Anhand dieser Parameter können die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen
miteinander verglichen und bewertet werden. Diese Kriterien werden auch in leicht
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unterschiedlichen Ausführungen von anderen Autoren zur Bewertung von Vergasungs-
prozessen verwendet.
Produktgasausbeute und Produktgaszusammensetzung
Die Produktgasausbeute gibt die erzeugte Menge an trockenem Produktgas pro zu-
geführter Brennstoffeinheit an. Zur besseren Vergleichbarkeit zwischen verschiedenen
Brennstoffen wird dieser Wert oftmals auf den wasser und aschefreien Brennstoffzu-
stand bezogen. Bei der Produktgasausbeute Y PG und Produktgaszusammensetzung yPGi
werden in dieser Arbeit nur die Hauptgaskomponenten (H2, CO, CH4, C2 - C4, CO2)
berücksichtigt.
Y PG,ges =
∑
i
V˙ PG,ges{i}
M˙GaBr,waf
in
m3i.N.
kgBS,waf
(2.31)
yPGi =
V˙ PG{i}∑
i
V˙ PG{i} in V ol.−%i,tr. (2.32)
i = {H2, CO,CH4, C2 − C4, CO2}
Begleitgaskonzentration und -ausbeute im Produktgas
Zusätzlich zu der Produktgaszusammensetzung ist oftmals die Konzentration der Be-
gleitgase eine wichtige Information. Je nach Produktgasnutzungstechnologie müssen
oftmals strenge Grenzwerte erfüllt sein. So dürfen z. B. für eine Gasnutzung in ei-
ner Fischer-Tropsch Synthese die Konzentrationen an NH3, H2S, HCl oder Kohlen-
wasserstoffen einen Bereich von wenigen ppbv nicht überschreiten [114, 229]. Für die
Verwendung von Gasen in einem Gasmotor oder einer Gasturbine gibt es keine allge-
meingültigen Grenzwerte, jedoch werden in Literaturquellen als Qualitätsanforderung
für Gasturbinen und Motoren zulässige Schwefel-Konzentrationen von 100 - 350 ppmv
bzw. zulässige Ammoniak-Konzentrationen von 12 - 70 ppmv angegeben [117]. Daher
wird in einzelnen Kapiteln zusätzlich zur Konzentration und Ausbeute der Hauptgas-
komponenten die Konzentration und Ausbeute an Begleitgasen (Teer, H2S, NH3, Cl5
und N2) angegeben.
5Aufgrund der Bildung von Salzen bei der Gasanalyse (siehe Kapitel 5.3.3), kann die
HCl-Konzentration im Produktgases nicht direkt gemessen werden, sondern nur indirekt als Cl.
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Der Volumenanteil der Komponente i im Gesamtgasgemisch6 yPG,gesi berechnet sich wie
folgt:
yPG,gesi =
V˙ PG{i}∑
i
V˙ PG{i} in V ol.−%i,tr. (2.33)
i = {H2, CO,CH4, C2 − C4, CO2, NH3, H2S,Cl,N2}
Analog zur Definition der Produktgasausbeute lässt sich auch die Komponentengas-
ausbeute Y PG,gesi und die Gesamtgasausbeute Y PG,ges berechnen.
Y PG,gesi =
V˙ PG,ges{i}
M˙GaBr,waf
in
m3i.N.
kgBS,waf
(2.34)
Y PG,gesj =
M˙PG,ges{j}
M˙GaBr,waf
in
g
kgBS,waf
(2.35)
Y PG,ges =
∑
i
V˙ PG,ges{i}
M˙GaBr,waf
in
m3i.N.
kgBS,waf
(2.36)
i = {H2, CO,CH4, C2 − C4, CO2, NH3, H2S,Cl,N2}
j = {grav.Teer,GC −MS Teer}
Kaltgaswirkungsgrad
Der Kaltgaswirkungsgrad gibt das Verhältnis aus dem Heizwert des erzeugten Pro-
duktgases zu dem Heizwert des zugeführten Brennstoffes an [227]. Dieser Wert ist eine
wichtige Bewertungsgröße, um die energetische Effizienz eines Vergasungsprozesses zu
bewerten. Jedoch ist dieser Parameter aufgrund der gegebenenfalls notwendigen Zu-
führung eines Zusatzbrennstoffstroms M˙CoBr in den Verbrennungsreaktor insbesondere
bei der Wasserdampfvergasung nicht ausreichend, um die Gesamtprozesseffizienz zu
beschreiben (siehe Kapitel 2.7.5).
ηPGCGE =
Y PG ·HPGu
HBrGau
in − (2.37)
6Da Teere bei Normbedingungen in flüssiger Form vorleigen, werden sie bei der Produktgaszusam-
mensetzung nicht berücksichtigt.
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Brennstoffumsatz und Koksausbeute
Eine wichtige Bewertungsgröße eines Vergasungsprozesses ist der Brennstoffumsatz
bzw. die Koksausbeute. Ein hoher Brennstoffumsatz führt in der Regel zu einer ho-
hen Produktgasausbeute und damit zu einem hohen Kaltgaswirkungsgrad.
Jedoch resultiert bei der Wasserdampfvergasung ein steigender Brennstoffumsatz nicht
zwangsläufig in eine steigende Prozesseffizienz. So wird bei einem zu hohen Brennstoff-
umsatz nicht ausreichend Koks erzeugt, um den Verbrennungsreaktor zu beheizen. In
diesem Fall ist ein zusätzlicher Energieeintrag in den Vergasungsreaktor notwendig.
2.7.3 Verfahrensparameter des Verbrennungsreaktors
Wie für den Vergasungsreaktor sind auch für den Verbrennungsreaktor einige charak-
teristische Verfahrensparameter notwendig, um den Prozess zu beschreiben. Angelehnt
sind diese Parameter an die Beschreibung von Verbrennungsprozessen. Für diese Ar-
beit wurden als Verfahrensparameter für den Verbrennungsreaktor folgende Parameter
definiert:
• Brennstoff
• Temperatur
• Luftzahl
• Fluidisierungsgeschwindigkeit
Brennstoff
In Verbrennungsprozessen ist die Zusammensetzung des Brennstoffes eine maßgebli-
che Einflussgröße auf die Zusammensetzung des Rauchgases. Zusätzlich müssen neben
den Brennstoffhauptelementen, insbesondere bei Wirbelschichtprozessen, auch die an-
organischen Bestandteile des Brennstoffes berücksichtigt werden. So kann ein zu hoher
Anteil an niederschmelzenden Mineralien in der Brennstoffasche, wie z. B. Kalium oder
Natrium, zur Bildung von Bettagglomerationen und zum Prozessausfall führen.
Verbrennungstemperatur
Die Temperatur des Verbrennungsreaktors (TCo bzw. ϑCo) ist ebenso ein wichtiger Pa-
rameter für den Verbrennungsreaktor und den Gesamtprozess. In einem Wasserdampf-
vergasungsprozess muss die Temperatur des Verbrennungsreaktors ϑCo größer als die
Temperatur des Vergasungsreaktors ϑGa sein. Folglich ist der Verbrennungsreaktor in
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den meisten Fällen der kritischere Prozessschritt im Hinblick auf das Ascheschmelzver-
halten: Eine Erweichung oder ein Schmelzen der Asche kann zu Agglomerationen und
damit zu Prozessausfällen führen. Des weiteren beeinflusst die Verbrennungstemperatur
die Konzentration an Spurengasen im Rauchgas (z. B. NOx, SOx, HCl).
Luftzahl
In Verbrennungsprozessen gibt die Luftzahl n das Verhältnis aus zugeführter Verbren-
nungsluft und für eine stöchiometrische Verbrennung notwendiger Verbrennungsluft
an [113]. Dieser Parameter ist wie folgt definiert:
nCo =
µLtr.
µLotr.
(2.38)
Neben den Einflüssen auf die Verbrennungseigenschaften wie z. B. Ausbrand und Emis-
sionen ist dieser Wert auch für die Auslegung des Verbrennungsreaktors wichtig: Ei-
ne niedrige Luftzahl erhöht den pro Reaktorquerschnitt umgesetzten Brennstoff und
beeinflusst somit die Flächenbelastung des Verbrennungsreaktors sowie dessen spezifi-
sche Investitionskosten. Zusätzlich senkt eine niedrige Luftzahl die Betriebskosten wie
z. B. die notwendige Gebläseleistung.
Fluidisierungsgeschwindigkeit
Analog zum Vergasungsreaktor kann beim Verbrennungsreaktor die Fluidisierungsge-
schwindigkeit uCoFG entweder auf den Eingangsgasstrom V˙ CoL oder auf den (feuchten)
Rauchgasstrom V˙ CoRG bezogen werden. Zur Konsistenz mit anderen Arbeiten wird in die-
ser Arbeit die Fluidisierungsgeschwindigkeit auf den Eingangsgasstrom V˙ CoL bezogen.
uCoFG =
V˙ CoL
ACo
in
m
s
(2.39)
2.7.4 Bewertungskriterien für den Verbrennungsprozess
Ebenso wie für den Vergasungsreaktor wurden auch für den Verbrennungsreaktor eini-
ge Bewertungskriterien definiert, um verschiedene Betriebzustände zu vergleichen und
zu bewerten. Die folgenden Größen werden zur Bewertung des Verbrennungsreaktors
herangezogen.
• Ausbrand
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• Rauchgasausbeute und Rauchgaszusammensetzung
• Begleitgaskonzentration im Rauchgas
Ausbrand
Der Ausbrand ist eine entscheidende Größe um die Feuerungsverluste7, welche bei einer
unvollständigen Oxidation des Brennstoffes entstehen, bewerten zu können. Aufgrund
der elektrischen Beheizung der hier verwendeten Versuchsanlagen ist eine Bestimmung
des Ausbrandes nicht sinnvoll und daher wird diese Größe im Rahmen dieser Arbeit
nicht weiter berücksichtigt.
Rauchgasausbeute und Rauchgaszusammensetzung
Die Rauchgasausbeute gibt die erzeugte Menge an trockenem Rauchgas pro zugeführter
Brennstoffmenge an. Im Gegensatz zum Vergasungsreaktor ist eine Messung des Rauch-
gasstromes am Reaktorausgang nicht notwendig. Bei Verbrennungsvorgängen kann die
Rauchgasausbeute Y RG (unter der Annahme einer vollständigen Verbrennung) mit aus-
reichender Genauigkeit aus dem zugeführten Verbrennungsluft- und Brennstoffstrom
berechnet werden.
Bei der Rauchgaszusammensetzung yRGi werden in dieser Arbeit nur die Gaskompo-
nenten (O2, N2, CO2, CO, NO, NO2, SO2, HCl) berücksichtigt. Dadurch berechnet sich
die Rauchgaszusammensetzung wie folgt:
yRGi =
V˙ RG{i}∑
i
V˙ RG{i} in V ol.−%i,tr. (2.40)
i = {O2, N2, CO2, CO,NO,NO2, SO2, HCl}
Begleitgaskonzentration im Rauchgas
Analog zum Vergasungsreaktor ist auch beim Verbrennungsreaktor die Konzentration
an Schadstoffen im Rauchgas von Bedeutung. Insbesondere der Ausstoß an Schadstoffen
wie Schwefel- und Stickoxide (angegeben als Summe der NO- und NO2-Konzentration
im Produktgas) ist in Europa streng reglementiert, um Schäden an der Mensch-, Tier-
und Pflanzenwelt zu minimieren. Die zulässigen Grenzwerte für verschiedene Energie-
und Industrieprozesse sind in einer Vielzahl von Gesetzen und Verordnungen festgelegt.
Für die energetische Nutzung von Biomasse sind die relevantesten deutschen Gesetze
7Für die Feuerungsverluste gibt es keine eindeutige Definition. Oftmals wird dieser Parameter als
Massenverhältnis aus nicht umgesetztem Brennstoff zu zugeführtem Brennstoff definiert [113].
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Tabelle 2.2: Zulässige NOx und SOx Grenzwerte, bezogen auf einen Rest-
sauerstoffgehalt von 6 Vol.-%tr. [40, 71]
13.BImSCHV §5 TA Luft §5.4.1.3
thermische Leistung in MW 50-100 100-300 >300 <1 1-50
NOx in mgm3i.N.
(als NO2) 250 200 150 750 600
SOx in mgm3i.N.
(als SO2) 200 200 150 n. a.
und Regularien die TA Luft sowie die BImSchV [40, 71].
In der TA Luft sind keine eindeutig definierten Grenzwerte für Wasserdampfvergasungs-
anlagen festgelegt. Durch den Vergleich mit ähnlichen Verfahren ergeben sich die in
Tabelle 2.2 dargestellten zulässigen Schadstoffkonzentrationen im Rauchgas in Abhän-
gigkeit der Brennstoffwärmeleistung. Zur besseren Vergleichbarkeit der Werte wurden
die Konzentrationen auf einen einheitlichen Sauerstoffgehalt von 6 Vol.-%tr. umgerech-
net. Diese Grenzwerte müssen für jeden Rauchgasstrom (also für den Rauchgasstrom
des Verbrennungsreaktors und für den Rauchgasstrom einer möglichen Produktgasver-
brennung z. B. in einem Gasmotor oder einer Gasturbine) eingehalten werden.
2.7.5 Bewertungskriterien für den Gesamtprozess
Neben Verfahrens- und Bewertungskriterien für die beiden Reaktoren sind weitere Be-
wertungskriterien notwendig, um den Gesamtprozess zu beschreiben. Dafür sollen fol-
gende Bewertungskriterien herangezogen werden:
• Produktgasrezirkulationsrate und Gesamtgasausbeute
• Gesamtkaltgaswirkungsgrad und Brennstoffnutzungsgrad
• Mineralienrückgewinnbarkeit
Produktgasrezirkulationsrate und Gesamtgasausbeute
In der Regel ist es das Ziel eines Vergasungsprozesses, einen möglichst hohen Kaltgas-
wirkungsgrad zu erreichen. Bei der Wasserdampfvergasung jedoch muss zum Ausgleich
der Energiebilanz des Verbrennungsreaktors gegebenenfalls ein Teil des Produktga-
ses in den Verbrennungsreaktor rezirkuliert werden. Diese Produktgasrezirkulations-
rate XPG,Rezi definiert sich als (Volumen-) Verhältnis aus dem in den Verbrennungs-
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reaktor rezirkuliertem Produktgas V˙ PGRezi und dem Produktgasstrom des Vergasungsre-
aktors V˙ PG.
XPG,Rezi =
V˙ PGRezi
V˙ PG
(2.41)
Nach Abzug des rezirkulierten Produktgases verbleibt das für eine energetische oder
stoﬄiche Nutzung verwendbare Gas. Bei dieser Gesamtgasausbeute Y GG muss noch
eine mögliche Zufuhr von zusätzlichem Brennstoff in den Verbrennungsreaktor berück-
sichtigt werden.
Y GG =
V˙ PG · (1−XPG,Rezi)
M˙GaBr,waf + M˙
Co
Br,waf
in
m3
kgBS,waf
(2.42)
Gesamtkaltgaswirkungsgrad und Brennstoffnutzungsgrad
Zur energetischen Bewertung des Gesamtprozesses muss zusätzlich zum Kaltgaswir-
kungsgrad noch der Gesamtkaltgaswirkungsgrad ηGGCGE berücksichtigt werden. In dieser
Definition ist das in den Verbrennungsreaktor rezirkulierte Produktgas berücksichtigt,
welches für eine Gasnutzung nicht mehr zur Verfügung steht.
ηGGCGE =
V˙ PG · (1−XPG,Rezi) ·HGGu
M˙GaBr ·HBrGau + M˙CoBr ·HBrGau
in − (2.43)
In dieser Arbeit soll nicht im Detail untersucht werden, was die ökologisch und wirt-
schaftlich effizientesten Nutzungspfade für die erzeugten Produkte sind, trotzdem sind
Bewertungsgrößen notwendig, welche den Vergasungsprozess als Ganzes beschreiben.
Beim Wasserdampfvergasungsprozess fallen neben dem Produktgas auch andere nutz-
bare Produkte, wie Wärmeströme aus den Produktgas- und Rauchgaswärmeübertra-
gern Q˙PG und Q˙RG (siehe auch Abbildung 7.5) sowie aus dem Verbrennungsreaktor Q˙Co
an.
Es gibt eine Vielzahl von unterschiedlichen Definitionen um aus diesen Produkten einen
optimalen Brennstoffnutzungsgrad zu berechnen. Im Rahmen dieser Arbeit soll die De-
finition des Brennstoffnutzungsgrades an eine Definition von Schuster et al. angelehnt
werden [208]. Dabei werden die beiden Produktarten (Produktgas und Wärmeströ-
me) jeweils mit verschiedenen Nutzungsgraden ηGas und ηWa¨rme gewichtet, um einen
Brennstoffnutzungsgrad zu berechnen.
ωBNG = Y
GG
CGE ·HGGu · ηGas +
Q˙PG + Q˙RG + Q˙Co
M˙GaBr ·HBrGau + M˙CoBr ·HBrGau
· ηWa¨rme in − (2.44)
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Mineralienrückgewinnbarkeit
Im Kontext der verstärkten Rückgewinnung von Mineralien aus Brennstoffaschen (vgl.
Kapitel A.2.1) dürfen die gewählten Betriebsparameter, sowie die eingesetzten Be-
triebsstoffe, keinen negativen Einfluss auf eine Rückgewinnung von Mineralien, wie
z. B. Phosphor, haben.
Kapitel 3
Versuchsanlagen, Messmethoden und
Versuchsmaterialien
In diesem Kapitel werden die verwendeten Versuchsanlagen, Messtechniken und Ver-
suchsmaterialien beschrieben.
3.1 Beschreibung der Versuchsanlagen
Für die experimentellen Untersuchungen dieser Arbeit wurden mehrere Versuchsanla-
gen verwendet.
Diese Anlagen wurden im Rahmen von früheren Forschungsvorhaben am IFK gebaut
und im Rahmen dieser Arbeit teilweise modifiziert.
• Die 20 kWth.-Wirbelschichtanlage (Kapitel 3.1.1) wurde im Rahmen der For-
schungsaktivitäten von Alexandros Charitos und Craig Hawthorne zum
Calcium-Looping Verfahren aufgebaut [50].
• Die 5 kWth.-Batch-Wirbelschichtanlage (Kapitel 3.1.2) wurde im Rahmen der For-
schungsaktivitäten von Theodor Beisheim zur Direktentschwefelung in Oxy-Fuel
Feuerungen aufgebaut [26, 209].
• Die 5 kWth.-Semi-Batch-Vergasungsanlage (Kapitel 3.1.3) wurde im Rahmen der
Forschungsaktivitäten von Nina Armbrust und Norman Poboss zur SER- und
gestuften Vergasung aufgebaut [17, 178].
Der Großteil der experimentellen Untersuchungen wurde an der 20 kWth.-Wirbelschicht-
anlage durchgeführt. Unterstützende Arbeiten wurden an der 5 kWth.-Semi-Batch-
Vergasungsanlage, sowie an der 5 kWth.-Batch-Wirbelschichtanlage durchgeführt. In
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den folgenden Kapiteln 3.1.1 - 3.1.3 werden die einzelnen Anlagen im Detail beschrie-
ben.
3.1.1 20 kWth.-Wirbelschichtanlage
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Abbildung 3.1: Vereinfachtes Schaubild der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage
Die Verbrennungs- und Vergasungsversuche wurden an der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage
(Abbildung 3.1) durchgeführt. Diese Anlage besteht aus zwei gekoppelten Reaktoren:
Der stationäre Wirbelschichtreaktor hat einen inneren Durchmesser von 150 mm im
Bereich der Wirbelschicht, einen inneren Durchmesser von 200 mm im Bereich des
Freeboards, bei einer Gesamthöhe von 3,5 m. Der zirkulierende Wirbelschichtreaktor
hat einen inneren Durchmesser von 69 mm bei einer Gesamthöhe von 12 m.
Die stationäre Wirbelschicht kann mit Luft, Stickstoff oder Dampf fluidisiert werden.
Der Fluidisierungsluft- bzw. Fluidisierungsstickstoffstrom wird über ein MFC gesteuert.
Zur Bereitstellung des Fluidisierungsdampfes pumpt eine Kolbenpumpe VE-Wasser aus
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einem Reservoir in einen elektrisch beheizten Dampferzeuger, welcher den Dampf auf
Temperaturen von 150 ◦C überhitzt. Aus der Gewichtsabnahme des Wasserreservoirs
wird der Dampfstrom berechnet. Über eine beheizte Dampfleitung strömt der Dampf
in den Luftvorwärmer, in welchem das Gas auf Temperaturen von bis zu 600 ◦C er-
hitzt, und von dort in die Windbox geleitet wird. Über 6 Bodenglocken8 strömt das
Fluidisierungsgas aus der Windbox in den Reaktor. Über zwei zusätzliche Bodenglo-
cken können gasförmige Brennstoffe bei Bedarf in den Reaktor geleitet werden. Werden
keine gasförmigen Brennstoffe dosiert, müssen diese Düsen mit einer kleinen Menge an
N2 oder Luft gespült werden, um ein Verblocken zu verhindern. Festbrennstoffe wer-
den über einen volumetrischen Dosierer gefördert und von einer Schnecke (zusammen
mit Spül-N2) in den unteren Bereich des Wirbelbettes eingebracht. Aus der Gewichts-
abnahme des Vorratsbehälters des Dosierers wird der Brennstoffstrom berechnet. Die
Temperatur des Reaktors kann mittels keramischer Heizschalen geregelt werden. Insge-
samt stehen 5 separate, über die Reaktorhöhe verteilte Heizzonen zur Verfügung. Da-
mit können verschiedene Temperaturprofile eingestellt werden. 4 Drucksensoren und
7 Temperatursensoren sind verteilt über die Höhe des Reaktors angebracht, um das
Druck- und Temperaturprofil aufzunehmen. Auch die Drucksensoren müssen mit einer
geringen Menge an N2 gespült werden. Ausgetragene Partikel werden vom Gasstrom
mithilfe zweier Zyklone und eines Kerzenfilters entfernt. Die Zyklone und der Kerzen-
filter können auf Temperaturen bis 450 ◦C beheizt werden. Nach dem Kerzenfilter ist
eine Klappe zur Druckregelung angebracht. Gasproben für die Gasanalyse können vor
oder nach dem Kerzenfilter entnommen werden.
Die zirkulierende Wirbelschicht wird mit Luft fluidisiert. Der Fluidisierungsluftstrom
wird über ein MFC gesteuert. Die Fluidisierungsluft wird in einem Luftvorwärmer
auf Temperaturen von bis zu 600 ◦C erhitzt und von dort in die Windbox geleitet.
Über 4 Bodenglocken strömt das Fluidisierungsgas aus der Windbox in den Reaktor.
Die Temperatur des Reaktors kann mittels keramischer Heizschalen geregelt werden.
Insgesamt stehen 7 separate, über die Reaktorhöhe verteilte Heizzonen zur Verfügung.
Damit können verschiedene Temperaturprofile eingestellt werden. 7 Drucksensoren und
14 Temperatursensoren sind über die Höhe des Reaktors verteilt angebracht, um das
Druck- und Temperaturprofil aufzunehmen. Auch diese Drucksensoren müssen mit N2
gespült werden. Ausgetragenes Bettmaterial wird von einem Primärzyklon vom Gas-
strom getrennt. Das vom Primärzyklon abgeschiedene Bettmaterial wird über das obere
8Spezielle Bauform von Gaseintrittsdüsen (engl.: Bubble-Caps), welche sich durch eine gute Gasver-
teilung bei geringen Gaseintrittsgeschwindigkeiten und geringen Druckverlusten auszeichnen [143].
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Loop-Seal in den Verbrennungsreaktor zurückgeführt. Die Fluidisierung des Loop-Seals
erfolgt mit N2. Die Entstaubung des Gases erfolgt in einem Sekundärzyklon und ei-
nem Kerzenfilter. Nach dem Kerzenfilter ist ein Schieberventil zur Druckregelung ange-
bracht. Gasproben zur Gasanalyse können vor oder nach dem Kerzenfilter entnommen
werden.
Diese Versuchsanlage lässt sich auf zwei verschiedene Betriebsarten betreiben:
DFB Vergasungskonfiguration
Bei dieser Betriebsart kann über das Spießventil im oberen Loop-Seal ein Teil des Ma-
terials der zirkulierenden Wirbelschicht in die stationäre Wirbelschicht geleitet werden.
Der Materialstrom lässt sich über den Öffnungsgrad und die Druckdifferenz des Spieß-
ventils steuern. Das Verhalten dieses Spießventils und die Hydrodynamik der Anlage
wurde in früheren Arbeiten von Charitos und Bidwe untersucht [29, 51, 52].
Der Materialstrom aus dem Spießventil kann mittels zwei verschiedener hydrodynami-
scher Konfigurationen in die zirkulierende Wirbelschicht zurückgeführt werden.
• Bei der ersten Konfiguration fließt das Material über einen Überlauf und das un-
tere Loop-Seal vom Vergasungs- in den Verbrennungsreaktor. Bei dieser Konfigu-
ration können Bettadditive über einen gravimetrischen Dosierer und eine Schleuse
in den zirkulierenden Materialstrom eingebracht werden.
• Bei der zweiten Konfiguration fließt das zirkulierende Material über ein Loop-Seal
unterhalb der Wirbelschicht (Boden Loop-Seal) vom Vergasungs- in den Ver-
brennungsreaktor.
Die Verwendung von N2 als Fluidisierungsgas für die Loop-Seals, sowie als Spülgas für
die Dosierung und die Drucksensoren, führt zu einer Verdünnung des erzeugten Pro-
duktgases von ca. 20 - 30 Vol.-%. Insbesondere über das Spießventil gelangen größere
Mengen an N2 in den Vergaser. Da der größte Teil dieses Stickstoffstroms oberhalb des
Bettes in den Reaktor geführt wird und daher nicht mit der Vergasungszone im Bett
in Berührung kommt wird angenommen, dass der Einfluss dieser Verdünnung auf die
Vergasungsreaktionen und damit die (stickstofffreie) Produktgaszusammensetzung yPGi
gering ist.
Verbrennungskonfiguration und Semi-Batch-Vergasungskonfiguration
Bei dieser Betriebsart wird nur der stationäre Reaktor betrieben; die Kopplungsroh-
re zwischen den Reaktoren werden blockiert. In dieser Verschaltung ist der Überlauf
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verschlossen, wodurch die Betthöhe nicht definiert ist. Optional kann die Betthöhe der
Wirbelschicht mittels des Überlaufs auf 500 mm begrenzt werden. Dabei fließt über-
schüssiges Material in einen inertisierten Behälter, wo es abkühlt und aus der Anlage
entfernt wird.
3.1.2 5 kWth.-Batch-Wirbelschichtanlage
Die 5 kWth.-Batch-Wirbelschichtanlage (Abbildung 3.2) besteht aus einem BFB Wir-
belschichtreaktor mit einem Innendurchmesser von 69 mm im Wirbelschichtbett, sowie
einem Durchmesser von 155 mm im Freeboard und einer Gesamthöhe von 1 m. Der
Wirbelschichtreaktor wird über 4 Bodenglocken fluidisiert. Der Anlage ist ein Zyklon
zur Entstaubung nachgeschaltet. Die Gasanalyse erfolgt nach dem Zyklon.
Die Fluidisierung der Anlage erfolgt mittels einer vorgewärmten Gasmischung aus Luft,
N2 und Dampf. Wie bei der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage (siehe Kapitel 3.1.1) wird
die Fluidisierungsluft und der N2-Strom über ein MFC gesteuert. Für die Dosierung
des Dampfstroms pumpt eine Kolbenpumpe VE-Wasser in den Verdampfer. Aus der
Gewichtsabnahme des Wasserreservoirs wird der Dampfstrom berechnet. Nach einer
Vorwärmung auf 400 ◦C strömen die Gasströme in die Windbox. Zusätzlich kann in
die Windbox eine Mischung aus H2, CH4, CO und CO2 geleitet werden. Die Beheizung
der Anlage erfolgt über 2 separat geregelte Heizzonen. Dadurch ist eine Betttemperatur
von bis zu 900 ◦C realisierbar. Über eine Materialschleuse können Versuchsmateriali-
en in das Bett gegeben werden. Bei dieser Anlage ist die Zugabe von zusätzlichem
Stickstoff nicht notwendig.
3.1.3 5 kWth.-Semi-Batch-Vergasungsanlage
Die 5 kWth.-Semi-Batch-Vergasungsanlage (Abbildung 3.3) besteht aus einer statio-
nären Wirbelschicht mit einem inneren Durchmesser von 69 mm im Bereich der Wir-
belschicht, 100 mm im Bereich des Freeboards und einer Gesamthöhe von 2 m. Die
Grobentstaubung des Gasstromes erfolgt in einem Zyklon. Nach dem Zyklon ist ein zu-
sätzliches Freeboard angebracht, welches die Gasverweilzeit erhöht. Anschließend wird
das Gas in einem Kerzenfilter entstaubt. Das entstaubte Gas kann nach einer Gasreini-
gung analysiert oder genutzt werden. Überschüssiges Gas wird nach einer Abkühlung
und Kondensation über einen Saugzug abgezogen. Mittels einer Falschluftklappe kann
der Prozessdruck geregelt werden. Die Brennstoffdosierung erfolgt mittels eines volu-
metrischen Dosierers. Aus der Gewichtsabnahme des Vorratsbehälters des Dosierers
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wird der Brennstoffstrom berechnet. Über eine Schleuse und eine Förderschnecke wird
der Brennstoff (zusammen mit einer geringen Menge an Spül-N2) in das Wirbelbett ge-
fördert. Die Fluidisierung erfolgt mittels einer auf 400 ◦C vorgewärmten Gasmischung
bestehend aus Luft/N2 oder Dampf. Wie bei den anderen Wirbelschichtanlagen wird
die Fluidisierungsluft und der N2-Strom über ein MFC gesteuert. Für die Dosierung
des Dampfstromes pumpt eine Schlauchpumpe VE-Wasser in den Gasvorwärmer in
dem den Wasserstrom verdampft und überhitzt. Aus der Gewichtsabnahme des Was-
serreservoirs kann der Dampfstrom berechnet werden.
3.2 Erfassung der Messgrößen
Bei den experimentellen Untersuchungen müssen eine Vielzahl von verschiedenen Mess-
größen und Versuchsparameter erfasst werden. Im Folgenden wird die Erfassung der
wichtigsten Messgrößen und Versuchsparameter beschrieben.
Datenaufzeichnung
Alle Betriebsdaten wie Temperaturen, Drücke, Dampf- und Brennstoffströme sowie
Gaskonzentrationen werden im 1-3 Sekunden-Intervall mittels der Steuerungs- und
Kontrollsoftware LabView© V 11.0 visualisiert und aufgezeichnet.
Temperaturmessung
Für die spätere Auswertung und Bewertung der Versuche sind die Prozesstemperatu-
ren einer der entscheidendsten Parameter. Die Messung der Temperaturen erfolgt mit
Thermoelementen der Typen N und K [90].
Für die stationäre Wirbelschicht der 20-kWth.-Wirbelschichtanlage (siehe Abbildung 3.1)
wurde als charakteristische Temperatur die mittlere Temperatur im Kern der Wirbel-
schicht des Vergasungsreaktors definiert. Diese Temperatur wird mit drei Temperatur-
sensoren des Typs N im Wirbelbett gemessen. Aufgrund der guten Durchmischung in
der Wirbelschicht unterschieden sich die Temperaturen nur um wenige K. Die Tempe-
ratur im Freeboard des Vergasers entspricht in allen Versuchen der Wirbelschichttem-
peratur mit einer Abweichung von nur wenigen K.
Für die zirkulierende Wirbelschicht der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage wurde als cha-
rakteristische Prozesstemperatur die mittlere Temperatur der oberen Hälfte der Wir-
belschicht definiert. Durch die Rückführung von kaltem Material aus dem Vergasungs-
reaktor bzw. abgekühltem Bettmaterial der zirkulierenden Wirbelschicht ist die Tem-
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peratur im unteren Teil etwas geringer (siehe Kapitel 4.5.3). Die charakteristische Tem-
peratur wurde mit 7 Temperatursensoren des Typs N im Wirbelbett gemessen.
Für die beiden 5 kWth.-Wirbelschichtanlagen (siehe Abbildung 3.2 und Abbildung 3.3)
wurde als charakteristische Temperatur die mittlere Temperatur im Kern der Wir-
belschicht definiert. Die Temperatur wurde mit je 2 Temperatursensoren des Typs K
gemessen. Die beiden Temperaturen unterschieden sich nur um wenige K.
Zirkulationsrate
Die Messung des Feststoffstromes zwischen den beiden Reaktoren ist bei der Wasser-
dampfvergasung eine wichtige Messgröße, um Verfahrensparameter wie die Bettum-
laufrate ΦZR und die Verweildauer τV D zu bestimmen.
Die Massenstrommessung erfolgt diskontinuierlich im Kopplungsrohr zwischen der zir-
kulierenden und der stationären Wirbelschicht. Periodisch wird der Massenstrom in
diesem Kopplungsrohr mittels einer Klappe aufgestaut und die Zeit gemessen, welche
notwendig ist, um eine Messkammer zu füllen. Aus der benötigten Zeit, dem Volumen
der Messkammer und der Schüttdichte des Materials kann die Zirkulationsrate berech-
net werden. Des Weiteren zeigte sich, dass die Temperatur im unteren Loop-Seal der
Anlage abhängig von der Zirkulationsrate ist. Durch diese Abhängigkeit kann aus der
diskontinuierlichen Massenstrommessung und der Temperatur im unteren Loop-Seal
ein kontinuierlicher Verlauf der Zirkulationsrate berechnet werden.
Bettinventar
Das Bettinventar der stationären Wirbelschicht der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage lässt
sich aus der Druckdifferenz der Wirbelschicht ∆pWS berechnen. Die Druckdifferenz
der Wirbelschicht berechnet sich aus der Differenz des Druckes am Reaktorboden (bei
der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage ist ein Drucksensor nur wenige Millimeter oberhalb
des Düsenbodens angebracht) zum Druck im Freeboard. Aus dieser Druckdifferenz
berechnet sich das Bettinventar näherungsweise nach einer Gleichung von Kunii und
Levenspiel [143]:
MWS =
1
g
· pi · d
2
4
·∆pWS in kg (3.1)
Gasmesstechnik
Eine der wichtigsten Messgrößen ist die Zusammensetzung der Gase. Bei den expe-
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rimentellen Untersuchungen wurde die Zusammensetzung der Gase auf verschiedene
Arten gemessen. Die Gasmessungen lassen sich dabei in zwei Gruppen unterteilen:
• kontinuierliche Gasanalytik
Bei der kontinuierlichen Gasanalytik wurden verschiedene kommerzielle Gasana-
lysatoren verwendet, um die Konzentration an H2, CO, CO2, CH4, C2 - C4 im
Produktgas und O2, SO2, NO, NO2 und HCl im Rauchgas zu messen.
• diskontinuierliche Gasanalytik
Mittels diskontinuierlicher nasschemischer Verfahren wurde die Konzentration an
Teeren, H2S, NH3 und Cl im Produktgas gemessen.
Eine detaillierte Beschreibung der Gasmesstechnik und der verwendeten Analysatoren
ist im Anhang in Kapitel B dokumentiert.
Produktgasstrom
Der erzeugte Produktgasstrom der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage wurde mittels der
“Tracer Method“ gemessen: Bei dieser Methode wird dem Gasstrom nach dem Ker-
zenfilter (siehe Abbildung 3.1) mittels eines MFM ein definierter Stickstoffstrom zuge-
geben. Aus der dadurch hervorgerufenen Änderung der Gaskonzentrationen kann der
Volumenstrom berechnet werden. Der Gesamtgasstrom V˙ Gas (Gleichung (3.2)) wur-
de jeweils aus den Konzentrationsänderungen der Gaskomponenten H2, CO und CH4
berechnet und anschließend gemittelt. Die Konzentrationsänderung der CO2-Messung
wurde für die Berechnung des Gasstromes nicht verwendet, da diese, bedingt durch die
Löslichkeit von CO2 in den Gaswaschflaschen, eine hohe Trägheit aufweist.
Aus diesem Gesamtgasstrom kann der Gasstrom der einzelnen Gaskomponenten, bzw.
aus deren Summe, der Produktgasstrom V˙ PG (Gleichung (3.3)) berechnet werden.
V˙ Gas =
1
3
·
∑
i
V˙N2,V erd. ·
yi,nachV erd
yi,vorV erd − yi,nachV erd in
m3
h
(3.2)
i = {H2, CO,CH4}
V˙ PG =
∑
i
yi
V˙ Gas
in
m3
h
(3.3)
i = {H2, CO,CH4, CO2, C2 − C4}
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3.3 Verwendete Versuchsmaterialien
In den folgenden Kapiteln werden die verwendeten Brennstoffe sowie die verwende-
ten Bettmaterialien und Additive dokumentiert und deren Herkunft, Aufbereitung,
Zusammensetzung und Partikelgrößenverteilung beschrieben.
3.3.1 Brennstoffe
In dieser Arbeit wurden 4 verschiedene Brennstoffe untersucht:
• Getrockneter Klärschlamm (KS)
• Getrocknete Rindergülle (RiG)
• Getrocknete Schweinegülle (SwG)
• Holzpellets (HP)
Der in dieser Arbeit verwendete fermentierte Klärschlamm stammt aus verschiedenen
kommunalen Klärwerken aus dem Raum Marbach, Deutschland. Die Trocknung erfolg-
te nach einer mechanischen Entwässerung mit der Abwärme eines Gasmotors. Über den
gesamten Untersuchungszeitraum wurden vier Klärschlammchargen verwendet. Die Zu-
sammensetzung aller vier Chargen ist im Anhang in Tabelle D.1 dokumentiert. Dabei
zeigt sich eine sehr konstante Zusammensetzung über den gesamten Untersuchungszeit-
raum. Die Zusammensetzung der in dieser Arbeit verwendeten Klärschlammchargen
stimmt sehr gut mir der Zusammensetzung von verschiedenen Literaturquellen überein
(siehe Tabelle D.1).
Die Rinder- und Schweinegülle wurde von der Firma Outotec GmbH & Co. KG, dem
Projektpartner des Debugger Projektes, bereitgestellt.
Als Referenzbrennstoff wurden PELLOX®-Holzpellets (Qualitätsstufe ENplus-A1) der
Firma SCHARRWÄRME GmbH & Co. KG verwendet. Dabei handelt es sich um Holz-
pellets mit einem geringen Feuchtigkeits- und Aschegehalt. Über die Laufzeit der Ar-
beit wurden insgesamt 4 Analysen dieser Holzpellets durchgeführt (siehe Tabelle D.4).
Auch hier zeigt sich eine sehr konstante Zusammensetzung des Brennstoffes über den
gesamten Untersuchungszeitraum.
In Tabelle 3.1 ist die gemittelte Zusammensetzung der verschiedenen Brennstoffe dar-
gestellt. Die Analysen der Brennstoffe erfolgten nach DIN EN 14774, DIN EN 14780,
DIN EN 15148, DIN EN 14775, DIN EN 15104, DIN EN 15289, DIN EN 14918
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Tabelle 3.1: Zusammensetzung der verschiedenen Brennstoffe
Kurzanalyse Elementaranalyse
Hu
Feuchtigkeit Asche Flüchtige C H O9 O10 N S Cl
Ma.-%i.r. Ma.-%wf Ma.-%wf Ma.-%waf MJkgi.r.
HP 7,9 0,9 80,5 50,7 6,7 42,5 37,3 0,16 0,02 0,02 17,0
KS 7,0 47,6 47,8 48,8 7,4 34,2 37,3 7,11 2,30 0,21 9,4
RiG 8,1 20,2 63,0 51,3 6,0 38,4 n.a. 2,56 1,12 0,73 14,4
SwG 12,1 19,9 62,8 48,9 6,3 40,1 n.a. 3,08 1,11 0,46 12,9
[85, 86, 88, 89, 91–93]. Zusätzlich wurden für Klärschlamm (nur 3. Charge) sowie Holz-
pellets (nur 3. Charge) der Sauerstoffgehalt des Brennstoffes mittels des Sauerstoff-
analysators rapid OXY cube der Firma Elementar Analysensysteme GmbH analysiert.
Beim Vergleich zwischen der berechneten und der gemessenen Sauerstoffkonzentration
zeigt sich ein signifikanter Unterschied von ca. 10 % zwischen den beiden Methoden.
Dieser Unterschied kann insbesondere auf die Energiebilanz des Vergasungsprozesses
(siehe Abbildung 7.10) einen großen Einfluss haben (siehe Kapitel 7.3.2).
3.3.2 Brennstoffaufbereitung
Durch das hier verwendete Wirbelschichtverfahren müssen an die Brennstoffaufberei-
tung einige Anforderungen gestellt werden:
• Der Brennstoff darf nicht zu fein aufgemahlen sein; er würde sonst aus dem Wir-
belbett ausgetragen und die Verweilzeit wäre zu gering für einen hohen Brenn-
stoffumsatz.
• Die Brennstoffkorngröße darf nicht zu groß sein; der Brennstoff würde sonst im
Bett absinken und sich im unteren Bettbereich sammeln. Eine stabile Fluidisie-
rung wäre nicht mehr möglich.
In den Untersuchungen zeigte sich, dass die ideale Brennstoffgröße im Bereich von
0,3 - 2 mm liegt. Der verwendete Rohklärschlamm wurde mit einer Partikelgröße von
5 - 15 mm angeliefert und in einer Hammermühle auf die gewünschte Korngröße auf-
gemahlen. Die Partikelgrößenverteilung nach der Aufmahlung ist in Abbildung 3.4b
9Berechneter Sauerstoffgehalt über einen Massenschluss aus der Elementaranalyse
10Analysewert des Sauerstoffgehaltes
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dargestellt. Die verwendete Rinder- und Schweinegülle wurde bereits vom Projektpart-
ner in einem Trommeltrockner getrocknet. Die Schweinegülle wurde in einer pulverigen
und die Rindergülle in einer faserigen, klumpigen Konsistenz angeliefert. Eine weitere
Aufmahlung wurde nicht durchgeführt. Eine Kompaktierung (z. B. Pelletierung) wurde
in Betracht gezogen, jedoch aufgrund der dafür notwendigen Zugabe von Hilfsmitteln
verworfen.
3.3.3 Bettmaterialien und Additive
Für die experimentellen Untersuchungen wurden verschiedene Bettmaterialien und Ad-
ditive verwendet. Tabelle 3.2 zeigt die Zusammensetzung des verwendeten Wirbel-
schichtquarzsandes, des verwendeten kalzinierten Kalksteins und der Kaolinschamot-
te AS 45 (bereitgestellt von den Amberger Kaolinwerken). Die Analyse erfolgte nach
DIN 15290 [87].
3.3.4 Partikelgrößenverteilung und Beschaffenheit der verwen-
deten Materialien
Die Partikelgrößenverteilung ist ein wichtiger Einflussfaktor, welcher insbesondere das
Fluidisierungsverhalten und die Hydrodynamik bei den verschiedenen Untersuchun-
gen beeinflusst. Abbildungen 3.4a und 3.4b zeigen die Partikelgrößenverteilungen der
verschiedenen Versuchsmaterialien. Die Bestimmung der Partikelgrößenverteilung er-
folgte mit dem Laserbeugungs-Partikelgrößenmessgerät Malvern Mastersizer 3000 oder
anhand von Siebanalysen nach DIN 66165 Teil 1 & 2 [78, 79]. Die Darstellung der Ver-
teilungssumme Q3,i erfolgt nach DIN ISO 9276-1 [94].
Tabelle 3.2: Zusammensetzung der verwendeten Bettmaterialien
Elementaranalyse Partikelgröße
Al2O3 CaO Fe2O3 K2O MgO SiO2 TiO2 dp,10 dp,50 dp,90
Ma.-% µm
Quarzsand 1,3 0,1 0,4 0,5 - 97,9 - 210 350 900
Kalkstein 0,9 91,8 0,3 0,1 0,9 6,0 - 165 370 640
Kaolin 42,4 0,1 0,5 1,3 0,1 55,0 0,3 140 600 1600
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Abbildung 3.4: Verteilungssumme der verwendeten Materialien

Kapitel 4
Vorgehen und Ziele der
Untersuchungen dieser Arbeit
In diesem Kapitel werden, ausgehend von der Beschreibung des aktuellen Entwicklungs-
standes der Wasserdampfvergasung (Kapitel 2.5) und der Beschreibung der Verfahrens-
und Bewertungskriterien der Wasserdampfvergasung (Kapitel 2.7), die Ziele der Unter-
suchungen definiert. Ziel dieser Arbeit ist die Untersuchung des Einflusses von biogenen
Brennstoffen wie Klärschlamm und Gülle auf den Vergasungsprozess. Daher wird ins-
besondere auf die Prozessunterschiede zwischen der Vergasung von Holzpellets (als
Referenzbrennstoff) und biogener Reststoffe (Klärschlamm und Gülle) eingegangen.
Im Rahmen der experimentellen Untersuchungen zeigte sich, dass die verschiedenen
Brennstoffe den Vergasungsprozess auf vielfältige Arten beeinflussen. Dabei wurden
vier maßgebliche Einflüsse identifiziert, auf die im Rahmen dieser Arbeit besonders
eingegangen werden soll:
1. Einfluss biogener Brennstoffe auf das Produktgas des Vergasungsreaktors
2. Einfluss biogener Brennstoffe auf das Rauchgas des Verbrennungsreaktors
3. Einfluss der Brennstoffasche auf den Gesamtprozess
4. Einfluss biogener Brennstoffe auf den Gesamtprozess
Die Auswirkungen dieser Einflüsse auf den Wasserdampfvergasungsprozess und die
unterschiedlichen Untersuchungsmethoden sind in den folgenden Kapiteln 4.1 bis 4.4
beschrieben. Einige dieser Einflüsse überlagern sich gegenseitig: So kann z. B. eine
Anreicherung der Brennstoffasche die Gasausbeute im Gesamtprozess durch Nebenre-
aktionen beeinflussen. Aufgrund dieser Abhängigkeiten und Überlagerungen wurden
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einige der Untersuchungen in kontinuierlichen Versuchen in einer DFB-Versuchen, an-
dere Untersuchungen in Batch11- und Semi-Batch12-Versuchen durchgeführt.
Am Ende dieses Kapitels sind in Abschnitt 4.5 die experimentellen Rahmenbedin-
gungen begründet und dokumentiert.
4.1 Einfluss biogener Brennstoffe auf das Produktgas
des Vergasungsreaktors
Die vermutlich wichtigste Anforderung eines Vergasungsprozesses ist die Erzeugung
eines qualitativ und quantitativ hochwertigen Produktgases. Dafür wurden verschiede-
ne Prozessparameter variiert, um deren Einfluss auf den Gesamtprozess zu untersuchen.
Einfluss des Brennstoffes
Als erstes wurde der Einfluss verschiedener Brennstoffe (siehe Kapitel 3.3.1) auf den
Vergasungsprozess untersucht. Dazu wurden die Brennstoffe unter Referenzbedingun-
gen (ϑGa= 800 ◦C, ϑCo= 900 ◦C, S/C = 1,5 molH2O/molC , Bettmaterial: Quarzsand)
vergast und der Einfluss der Brennstoffe auf das Produktgas untersucht. Dabei spielte
insbesondere die erzeugte Gasmenge pro eingesetzter Brennstoffmasse, sowie deren Zu-
sammensetzung, eine große Rolle. Im Bereich der Gaszusammensetzung wurde zwischen
den Hauptgaskomponenten (H2, CO, CH4, C2 - C4, CO2) und den Begleitgaskompo-
nenten (Teere, H2S, NH3 und Cl) unterschieden. Diese Untersuchungen wurden in der
20 kWth.-Wirbelschichtanlage in DFB Vergasungskonfiguration durchgeführt.
Einfluss des Bettmaterials
In zahlreichen früheren Untersuchungen zeigte sich, dass das verwendete Bettmate-
rial den Prozess und insbesondere die Teerkonzentration im Produktgas maßgeblich
beeinflussen kann [174]. Daher wurden im Rahmen dieser Arbeit verschiedene Bettma-
terialien und Additive untersucht.
In den aktuell existierenden, kommerziell eingesetzten Wasserdampfvergasungsanlagen
(siehe Kapitel 2.5) wird Olivin als Bettmaterial verwendet. Die wichtigsten Kriterien
11Batch Versuche: einmalige Material- bzw. Brennstoffzugabe und keine Zirkulation von Bettmateria-
lien zwischen den Reaktoren
12Semi-Batch Versuche: konstanter Brennstoffstrom aber keine Zirkulation von Bettmaterialien zwi-
schen den Reaktoren
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für das Bettmaterial sind ein wirtschaftlicher Preis, sowie eine zuverlässige Versor-
gung. Ebenso darf das Bettmaterial keinen negativen Einfluss auf die Rückgewinn-
barkeit von Mineralien aus der Asche besitzen. Verschiedene Publikationen zeigen,
dass sich Kalkstein und Olivin durch eine gute Teerreformierungseffizienz auszeich-
nen [73, 137, 138, 174, 190]. Zusätzlich zeichnen sich kalksteinbasierte Materialien sowie
Kaolin (ein Aluminiumsilikat) durch ascheschmelzpunkterhöhende Eigenschaften aus
und können somit die Bildung von Bettagglomeraten reduzieren [23, 109, 139]. Daher
wurden im Rahmen dieser Arbeit Quarzsand (als inertes Material), Kalkstein und Kao-
lin als Bettmaterial oder Bettadditiv verwendet. Auch diese Untersuchungen wurden
in der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage in DFB Vergasungskonfiguration durchgeführt.
Einfluss der Vergasungstemperatur
Im Rahmen der Untersuchungen wurde die Temperatur des Vergasungsreaktors vari-
iert, um den Einfluss der Temperatur für verschiedene Brennstoffe auf die Produkt-
gasausbeute und -zusammensetzung zu untersuchen. Wie bereits in Kapitel 2.7.1 be-
schrieben, ist die Temperatur eine abgeleitete Größe, welche sich aus anderen Betrieb-
sparametern ergibt. Die in dieser Arbeit verwendeten elektrisch beheizten Versuchsan-
lagen (siehe Kapitel 3.1) bieten jedoch die Möglichkeit, diesen Parameter unabhängig
von anderen zu untersuchen, um den Einfluss der Temperatur auf die Vorgänge im
Vergasungsreaktor untersuchen zu können. Auch diese Untersuchungen wurden in der
20 kWth.-Wirbelschichtanlage in DFB Vergasungskonfiguration durchgeführt.
Einfluss der Raumzeit
Im Rahmen der experimentellen Untersuchungen soll der Einfluss der Raumzeit unab-
hängig vom Einfluss der Temperatur untersucht werden. Dazu wurde die Temperatur
des Vergasungsreaktors mittels der elektrischen Beheizung auf einem konstanten Wert
gehalten und die Zirkulationsrate bei konstantem Bettinventar variiert. Als Grenzfall
wurde in einem separaten Versuch der Brennstoff unter Semi-Batch Bedingungen und
folglich mit sehr hoher Raumzeit vergast.
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Abbildung 4.1: Vereinfachtes Prozessfließbild eines Wasserdampfvergasungs-
prozesses
4.2 Einfluss biogener Brennstoffe auf das Rauchgas
des Verbrennungsreaktors
Energiebilanzen und Prozessmodelle von verschiedenen Autoren bestätigen, dass die
Verbrennung des Vergasungskokses im Verbrennungsreaktor in einigen Fällen nicht
genügend Energie freisetzt, um den Vergasungsprozess zu betreiben [175]. Daher ist
oftmals ein zusätzlicher Energieeintrag in den Verbrennungsreaktor notwendig. In den
aktuell existierenden Wasserdampfvergasungsanlagen wird diese zusätzliche Energie
durch die Verbrennung von beladener Waschlösung aus dem Gaswäscher, sowie re-
zirkuliertem Produktgas bereitgestellt [183]. Ein vereinfachtes Prozessfließbild einer
solchen Prozesskonfiguration ist in Abbildung 4.1 dargestellt.
Die Zusammensetzung aller in den Verbrennungsreaktor eingebrachten Stoffströme,
und insbesondere deren Schwefel-, Stickstoff- und Chlorgehalt, hat einen maßgebli-
chen Einfluss auf die Konzentration der Begleitgaskomponenten NOx, SOx und HCl
im Rauchgas des Verbrennungsreaktors. Im Rahmen dieser Arbeit soll der Einfluss von
biogenen Brennstoffen auf die Konzentration von Schadstoffen im Verbrennungsreaktor
untersucht werden. Um die Bildung der Begleitgaskomponenten aus den einzelnen im
Verbrennungsreaktor verbrannten Brennstoffströmen untersuchen zu können, wurden
diese (Brennstoff, Koks, Waschlösung, rezirkuliertes Produktgas) einzeln in einer Wir-
belschicht verbrannt.
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4.3 Einfluss der Brennstoffasche auf den Gesamtpro-
zess
Auch der hohe Ascheanteil (insbesondere bei Klärschlamm) der Brennstoffe kann den
Vergasungsprozess auf mehrere Arten beeinflussen:
Ascheschmelz- und Agglomerationsverhalten
Die eingebrachten Aschemineralien können bei den vorliegenden Prozessbedingungen
erweichen oder schmelzen, was zur Bildung von Agglomerationen und im schlimmsten
Fall zur Defluidisierung und damit zum Prozessausfall führt. Um dies zu untersuchen,
wurden Verbrennungsversuche mit den verschiedenen Brennstoffen durchgeführt.
Einfluss der Asche auf die Hydrodynamik
Die eingebrachte Brennstoffasche kann sich im Bettinventar anreichern, was zu hy-
drodynamischen Veränderungen führt. Dies ist insbesondere bei der Verwendung von
Klärschlamm der Fall, wobei die Partikelgrößenverteilung der eingebrachten Asche ent-
scheidend ist. Dazu wurden der Einfluss der Brennstoffaufbereitung auf die Partikel-
größenverteilung der Asche untersucht.
Nebenreaktionen der Asche
Die sich im Bett anreichernde Brennstoffasche und damit das eingebrachte Inventar
an zusätzlichen Mineralien kann zu erwünschten oder unerwünschten Nebenreaktionen
im Prozess führen: So wurde festgestellt, dass zum Beispiel der hohe Eisenanteil in der
Klärschlammasche zu einem Sauerstofftransport zwischen den Reaktoren führt. Zur
Untersuchung dieses Phänomens wurde in Batch-Versuchen das Oxidations- und Re-
duktionsverhalten von Klärschlammaschen in oxidierenden und reduzierenden Gasat-
mosphären bei verschiedenen Bedingungen untersucht.
4.4 Einfluss biogener Brennstoffe auf den Gesamtpro-
zess
Mittels experimenteller Untersuchungen in Laboranlagen ist es nur möglich, Teilaspekte
der Wasserdampfvergasung zu untersuchen. Zum Beispiel kann aufgrund der relativ ge-
ringen Versuchszeiten und der nicht konstanten Bettzusammensetzung der Einfluss der
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sich anreichernden Asche nur zum Teil experimentell untersucht werden. Auch ist die
notwendige Zirkulationsrate aufgrund der elektrischen Beheizung und der großen Wär-
meverluste der Versuchsanlagen nicht experimentell bestimmbar. Aus diesem Grund
kann auch die notwendige Menge an zusätzlichem Brennstoff (bzw. freiwerdender Wär-
me im Verbrennungsreaktor) nicht experimentell bestimmt werden. Folglich ist der
Gesamtkaltgaswirkungsgrad und der Brennstoffnutzungsgrad nicht experimentell be-
stimmbar.
Daher wurden die experimentellen Ergebnisse genutzt, um ein Prozessmodell für die
Wasserdampfvergasung zu erstellen. Damit kann der Einfluss der biogenen Brennstoffe,
insbesondere Klärschlamm, auf den Gesamtprozess untersucht werden. Ebenso ist an-
hand eines Prozessmodelles die Berechnung und Bewertung des Gesamtwirkungsgrades
und des Brennstoffnutzungsgrades möglich.
4.5 Experimentelle Rahmendaten
Die Vergasungsversuche von Kapitel 5.2 bis 5.8 wurden an der
20 kWth.-Wirbelschichtanlage durchgeführt. Um die Ergebnisse dieser Versuche besser
interpretieren zu können und um eine Vergleichbarkeit mit Literaturwerten zu ermög-
lichen, sollen in diesem Kapitel einige experimentelle Rahmenbedingungen dokumen-
tiert werden. Dies beinhaltet eine Begründung für die Wahl des verwendeten Verga-
sungsverfahrens, die Wahl des hydrodynamischen Konzeptes, eine Beschreibung des
Temperatur- und Druckprofils der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage, sowie ein Nachweis
der Reproduzierbarkeit der Versuche.
4.5.1 Auswahl des hydrodynamischen Konzeptes
Die 20 kWth.-Wirbelschichtanlage lässt sich mit zwei hydrodynamischen Konzepten
(siehe Kapitel 3.1.1) betreiben: mittels des Boden-Loop-Seals oder mittels des Über-
laufes. Mit beiden hydrodynamischen Konzepten wurden Vergasungsversuche durchge-
führt (siehe Abbildung 3.1). Die Verwendung des Boden-Loop-Seals zeigte eine hohe
Empfindlichkeit der Reaktorinventare und der Zirkulationsrate auf Schwankungen der
Reaktordrücke, überwiegend hervorgerufen durch sich zeitlich verändernde Druckver-
luste der Kerzenfilter und durch Instabilitäten in der zirkulierenden Wirbelschicht. Ein
Ausgleich dieser Druckänderungen konnte mit den vorhandenen Regeleinrichtungen
nicht in ausreichendem Maße erreicht werden. Somit war mit dieser Konfiguration kein
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stabiler Betrieb möglich. Daher wurde das Konzept mit einem Überlauf verwendet.
Durch den Überlauf konnte ein konstantes Bettinventar sichergestellt werden, wodurch
vergleichbare Bedingungen in allen Versuchen möglich waren.
Ein Nachteil dieser Verschaltung ist jedoch das größere Gesamtinventar: Für das zu-
sätzliche Standpipe des unteren Loop-Seals ist zusätzliches Bettmaterial notwendig,
wodurch das Gesamtinventar und der Energiebedarf für dessen Fluidisierung steigt.
Auch beim Koksumsatz unterscheiden sich die beiden hydrodynamischen Konzepte.
Die geringere Dichte des Brennstoffkokses im Vergleich zum Bettmaterial kann (je
nach hydrodynamischem Regime) zu einem Aufschwimmen des Brennstoffkokses füh-
ren [235]. Bei der Verwendung des Überlaufes kann das zu einer geringeren Verweilzeit
des Brennstoffkokses und als Folge daraus zu einem geringeren Brennstoffumsatz füh-
ren. Aus diesen Gründen verwenden die existierenden Demonstrationsanlagen (siehe
Kapitel 2.5) und die 200 kWth.-Pilotanlage des IFK [210], eine Konfiguration mit ei-
nem Boden-Loop-Seal gewählt.
Für die in dieser Arbeit durchgeführten Versuche überwiegen jedoch die Vorteile der
Überlaufkonfiguration. Daher wurde für alle DFB-Vergasungsversuche im Rahmen die-
ser Arbeit diese Konfiguration gewählt.
4.5.2 Auswahl des geeigneten Vergasungsverfahrens
Wie bereits in Kapitel 2.4 beschrieben, gibt es mehrere Varianten der Wasserdampf-
vergasung. Neben der konventionellen Wasserdampfvergasung wurde auch die
SER-Wasserdampfvergasung als mögliches Vergasungsverfahren untersucht. In einer
vorangegangenen Arbeit von Poboss [178] wurden mit diesem SER-Verfahren bereits
verschiedene holzartige Brennstoffe untersucht.
Im Rahmen dieser Arbeit wurde Klärschlamm sowie Holzpellets als Brennstoff für die
SER-Wasserdampfvergasung untersucht. Abbildung 4.2a zeigt die Produktgaszusam-
mensetzung von Holzpellets und Klärschlamm bei typischen SER-Vergasungsbedin-
gungen. Bei diesen Versuchen zeigte sich, dass für beide Brennstoffe ein Produktgas
mit einer hohen Wasserstoffkonzentration von 72 - 75 Vol.-%tr. erzeugt wurde. Auch
unterschieden sich die Produktgaszusammensetzung yPGi zwischen den beiden Brenn-
stoffen nur in einem sehr geringen Maße. Dies stimmt mit bisherigen Untersuchungen
zur SER-Vergasung überein [109, 178].
Beim Vergleich der Gasausbeuten zeigten sich jedoch große Unterschiede zwischen den
Brennstoffen. Für Holzpellets wurde eine Gasausbeute von ca. 0,5 m3i.N./kgBr,waf er-
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Abbildung 4.2: SER-Vergasung von Klärschlamm und Holzpellets
(ϑGa= 660 ◦C, ϑCo= 900 ◦C, S/C = 1,5 molH2O
molC
), Bettmaterial: CaO
reicht, während für Klärschlamm eine deutlich geringere Gasausbeute von nur
0,3 m3i.N./kgBr,waf erreicht wurde. Des Weiteren wurden für Klärschlamm sehr hohe
gravimetrische Teerausbeuten von > 150 ggrav.Teer/kgBr,waf gemessen.
Zusätzlich wirkt das aus CaO bestehende Bettmaterial bei der SER-Vergasung als
Katalysator für die Umsetzung von Koks-N zu NOx im Regenerator [212]. Folglich
wurden auch im Rauchgas des Regenerators sehr hohe NOx-Konzentrationen gemessen.
Zusammengefasst kann gesagt werden, dass sich die SER-Vergasung aufgrund der nied-
rigen Temperaturen des Vergasungsreaktors nicht für die Vergasung von biogenen
Brennstoffen wie Klärschlamm eignet. Die niedrige Gasausbeute führt zu einem ge-
ringen Kaltgaswirkungsgrad des Prozesses und die sehr hohe Teerkonzentration führt
zu einem hohen Aufwand in der Gasreinigung. Aus diesen Gründen wurde die kon-
ventionelle Wasserdampfvergasung als geeignetes Vergasungsverfahren für diese Arbeit
gewählt.
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4.5.3 Beschreibung des Temperatur- und Druckprofils und der
Hydrodynamik
Abbildungen 4.3b und 4.3c zeigen exemplarisch das Temperatur- und Druckprofil der
DFB Versuchsanlage für einen repräsentativen Versuchspunkt.
Das Temperaturprofil des Vergasungsreaktors zeigt eine konstante Temperatur im Be-
reich des Wirbelbettes. Oberhalb des Wirbelbettes kommt es zu einem geringen Tem-
peraturabfall, welcher durch die Zuführung an zirkulierendem Bettmaterial erklärt wer-
den kann. Zwar wird das erhitzte Bettmaterial aus dem Verbrennungsreaktor oberhalb
des Wirbelbettes dem Vergasungsreaktor zugeführt, wodurch an dieser Stelle die lo-
kale Temperatur größer der (mittleren) Betttemperatur sein müsste, jedoch ist das
zirkulierende Bettmaterial in der hier verwendeten Versuchsanlage, bedingt durch die
Abkühlung im Bereich des oberen Loop-Seals und des Kopplungsrohres, kälter als die
Prozesstemperatur des Vergasungsreaktors ϑGa, was den Temperaturabfall erklärt.
Im Verbrennungsreaktor ist die Temperatur, bedingt durch die Zuführung von käl-
terem Material aus dem Vergasungsreaktor und ausgekühltem Material der internen
Zirkulation, im unteren Reaktorbereich unterhalb der Prozesstemperatur ϑCo. Durch
die Koksverbrennung und die elektrische Beheizung des Verbrennungsreaktors nimmt
die Temperatur über die Reaktorhöhe zu. In dem Temperaturprofil zeigt sich, dass
die Temperatur in der oberen Hälfte des Reaktors relativ konstant ist, wodurch als
repräsentative Prozesstemperatur ϑCo die mittlere Temperatur der oberen Hälfte des
Reaktors gewählt wurde.
Im Druckdiagramm (Abbildung 4.3c) ist das hydrodynamische Profil einer DFBWasser-
dampfvergasung in Überlaufkonfiguration dargestellt. Der Vergasungsreaktor (10→ 11)
zeigt das typische Profil einer stationären Wirbelschicht. Oberhalb des Bettes fließt
das zirkulierende Material über den Überlauf (9) in das untere Loop-Seal (8 → 7) und
wird von dort in den Verbrennungsreaktor (1 → 2) geleitet. Das Druckprofil des Ver-
brennungsreaktors zeigt den typischen Verlauf einer zirkulierenden Wirbelschicht (zur
besseren Darstellung ist für den Reaktor des Verbrennungsreaktors nur eine Regressi-
onsfunktion der Druckmessungen dargestellt). Nach dem Zyklon (3) wird ein Teil des
ausgetragenen Bettmaterials über das obere Loop-Seal (4 → 5) in den Reaktor des
Verbrennungsreaktors zurückgeführt. Ein anderer Teil wird durch das Spießventil (4)
im oberen Loop-Seal in den Vergasungsreaktor geleitet.
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Abbildung 4.3: Temperatur- und Druckprofile der DFB Wasserdampf-
vergasung von Klärschlamm (ϑGa= 800 ◦C, ϑCo= 900 ◦C, S/C = 1,5 molH2O
molC
,
Brennstoff: Klärschlamm, Bettmaterial: Quarzsand)
Kapitel 5
Experimentelle Untersuchung der
Vergasungseigenschaften von biogenen
Brennstoffen
Basierend auf dem in Kapitel 4 präsentierten Versuchsvorgehen und den Versuchs-
zielen wurden an den verschiedenen Versuchsanlagen experimentelle Untersuchungen
durchgeführt, um den Einfluss der verschiedenen biogenen Brennstoffe auf den Verga-
sungsprozess zu untersuchen.
• In den Kapiteln 5.3 bis 5.7 wird der Einfluss der verschiedenen Brennstoffe und
Einflussparameter auf den Vergasungsprozess beschrieben. Ein besonderer Fokus
liegt dabei auf Untersuchungen zum Einfluss von verschiedenen biogenen Brenn-
stoffen auf die Produktgasausbeute und -zusammensetzung.
• In Kapitel 5.8 wird der Einfluss der biogenen Brennstoffe auf die Konzentration
an Schadstoffen im Rauchgas des Verbrennungsreaktors untersucht.
• In Kapitel 5.9 wird der Einfluss der sich anreichernden Asche auf den Prozess
untersucht.
Das Kapitel endet mit einer Zusammenfassung aller experimentellen Ergebnisse.
5.1 Reproduzierbarkeit der Ergebnisse
Sämtliche experimentellen Ergebnisse dieser Arbeit wurden in mehreren Versuchskam-
pagnen von März 2014 bis Februar 2016 gewonnen. In diesem Zeitraum wurden insge-
samt 5 Versuchsreihen mit jeweils unterschiedlichem Untersuchungsschwerpunkt und
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verschiedenen Brennstoffchargen durchgeführt. Um die Vergleichbarkeit der Versuchs-
reihen sicherzustellen, wurden in jeder Versuchsreihe Referenzpunkte wiederholt.
Eine detaillierte Beschreibung aller Referenzversuche ist im Anhang in Kapitel C do-
kumentiert. Diese Referenzversuche zeigten, dass die Gaszusammensetzung und die
Gasausbeute nur in einem sehr geringen Umfang zwischen den verschiedenen Versuchs-
kampagnen streuen. Es wird daher angenommen, dass die Ergebnisse zwischen den ver-
schiedenen Versuchskampagnen vergleichbar sind. Zur besseren Lesbarkeit der Arbeit
wird daher nicht zwischen den verschiedenen Brennstoffchargen und Versuchskampa-
gnen unterschieden. Wenn ein Versuchspunkt in mehreren Versuchsreihen wiederholt
wurde, wird, sofern nicht anders angegeben, der Mittelwert der Ergebnisse dargestellt.
5.2 Einsetzbarkeit der Brennstoffe in Wirbelschicht-
verfahren
Das Ascheschmelzverhalten ist ein wichtiges Kriterium, welches unter anderem die Ein-
setzbarkeit von Brennstoffen in Wirbelschichtverfahren definiert. Ein Erweichen der
Brennstoffasche kann zur Bildung von Bettagglomerationen führen, welche die Hydro-
dynamik negativ beeinflussen, und im schlimmsten Fall einen Prozessausfall verursa-
chen [23]. In zahlreichen Arbeiten wurde der Einfluss von verschiedenen Aschezusam-
mensetzungen auf das Ascheschmelzverhalten untersucht. Dabei wurden insbesonde-
re Kalium und Natrium als ascheschmelzpunktsenkende Mineralien identifiziert [106],
während Kalzium und Magnesium ascheschmelzpunkterhöhend wirken [23, 109]. In
zahlreichen Arbeiten wurden universell gültige Gesetze gesucht, mit denen sich das
Ascheschmelzverhalten vorhersagen lässt [23]. Jedoch haben diese Untersuchungen ge-
zeigt, dass diese Ansätze oft nur für einen sehr eingeschränkten Anwendungsbereich
gültig sind. Daher sind weiterhin experimentelle Untersuchungen zur Bestimmung des
Ascheschmelzverhaltens notwendig. Auch Laboruntersuchungen zum Ascheschmelzver-
halten13 sind nur bedingt auf Wirbelschichtprozesse übertragbar, da bereits eine Er-
weichung der Asche ausreichen kann, um das Bettmaterial mit der Asche zu “verkle-
ben“ [250–252]. Die Folge sind Bettagglomerationen und Prozessbeeinflussungen.
13Eine oftmals angewandte Analysemethode ist die Bestimmung des Ascheschmelzverhaltens nach
DIN CEN/TS 15370 [82]. Bei diesem Verfahren wird ein gepresster Aschezylinder in einem Ofen
langsam erwärmt und aus der Verformung des Aschekörpers lassen sich die charakteristischen
Ascheerweichungs- und Ascheschmelztemperaturen bestimmen.
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Daher wurde die Einsetzbarkeit der verschiedenen Brennstoffe für die Wasserdampf-
vergasung an der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage (siehe Kapitel 3.1.1) untersucht. Als
Kriterium wurde definiert, dass eine Verbrennung bei einer Temperatur ϑ = 950 ◦C
und einer Luftzahl nLZ = 1,2 bei inertem Bettmaterial (Quarzsand) über eine Dauer
von mehreren Stunden ohne die Bildung von Bettagglomerationen möglich sein muss.
Bei diesen Untersuchungen wurden neben den bereits genannten Brennstoffen Holz-
pellets, Klärschlamm und Gülle (siehe Kapitel 3.3.1) auch Gärreste und Hühnerkot
untersucht: Bei Holzpellets, Klärschlamm und die beiden Güllen wurde das oben ge-
nannte Kriterium erfüllt. Bei Geflügelkot und Gärreste führte der zu geringe Asche-
schmelzpunkt zur Bildung von Bettagglomerationen und im Falle von Hühnerkot sogar
zu einer Defluidisierung [212]. Damit sind diese beiden Brennstoffe nur eingeschränkt
(z. B. durch die Zugabe von ascheschmelzpunkterhöhenden Additiven wie Kalkstein
und Kaolin [109, 139]) in Wirbelschichtprozessen einsetzbar und wurden im Rahmen
dieser Arbeit nicht weiter untersucht.
Diese Ergebnisse decken sich mit Ergebnissen von früheren Untersuchungen [154, 212].
5.3 Einfluss der Brennstoffe auf das Produktgas
5.3.1 Einfluss der Brennstoffe auf die Produktgaszusammen-
setzung und -ausbeute
Zur Bestimmung des Einflusses der verschiedenen Brennstoffe auf das Produktgas,
wurden die Brennstoffe bei vergleichbaren Bedingungen vergast und die Ausbeute und
Zusammensetzungen der dabei entstehenden Produktgase miteinander verglichen (sie-
he Abbildung 5.1a).
Die Experimente zeigten ein gutes Vergasungsverhalten für alle vier Brennstoffe:
Die Produktgaszusammensetzung unterscheidet sich zwischen den verschiedenen Brenn-
stoffen nur in geringem Maße: das Produktgas aus Klärschlamm hatte etwas eine höhe-
re H2-Konzentration (46 Vol.-%tr. vs. 42 Vol.-%tr.), sowie niedrigere CO-Konzentration
(12 Vol.-%tr. vs. 20 Vol.-%tr.) als das Produktgas von vergleichbaren Experimenten
mit Holzpellets als Brennstoff. Dies stimmt mit Ergebnissen von Pfeifer et al. über-
ein [174]. Pfeifer zeigte, dass sich die Produktgaszusammensetzung für verschiedene
biogene Brennstoffe nur in einem schmalen Bereich verändert.
Untersuchungen anderer Autoren zeigen zum Teil höhere CO- und niedrigere H2- und
CO2-Konzentrationen bei vergleichbaren Bedingungen [137, 174, 203]. Es wird ange-
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nommen, dass in den hier durchgeführten Versuchen weniger CO2 und H2 mittels der
Wasser-Gas Shiftreaktion in CO umgewandelt wird (Reaktionsgleichung (2.10)). Dies
kann z. B. durch unterschiedliche Verweilzeiten im Reaktor, unterschiedliche Tempera-
turverläufe und Gas-Feststoffkontakte aber auch durch unterschiedliche Bettmaterial
und deren Aktivität verursacht werden.
Im Gegensatz zur SER Vergasung (siehe Kapitel 4.5.2) wurden für alle Brennstof-
fe relativ hohe Gasausbeuten und folglich auch hohe Brennstoffumsätze erreicht: So
ist die Gasausbeute für Holzpellets nur leicht größer als die Gasausbeuten von Klär-
schlamm und den Güllen. Die höhere Gasausbeute von Holzpellets korreliert mit den
Brennstoffkonversionsraten. Elementarbilanzen (siehe Kapitel 6) zeigten, dass sich bei
Klärschlamm nur ca. 51 Mol.-% des Brennstoffkohlenstoffes in Produktgas umsetzt,
während für Holzpellets dieser Anteil mit 65 Mol.-% deutlich höher ist.
Jedoch können die unterschiedlichen Brennstoffumsätze auch zum Teil durch die Brenn-
stoffaufbereitung verursacht werden. Insbesondere die faserige Konsistenz der verwen-
deten Rinder- und Schweinegülle führt dazu, dass größere Brennstoffmengen ausge-
tragen werden (erkennbar am höheren Kohlenstoffanteil in der Zyklon- und Kerzen-
filterasche). Der hohe Austrag und die damit geringere Verweilzeit führt zu einem
geringeren Brennstoffumsatz und folglich zu einer geringeren Gasausbeute. Auch bei
Klärschlamm kann der Feinanteil des Brennstoffes (siehe Abbildung 3.4b) zu einem hö-
heren Brennstoffaustrag im Vergleich zu Holzpellets führen [118]. Diese physikalischen
Brennstoffeigenschaften (Größenverteilung, Dichte, Form) wurden durch vorgeschaltete
Prozessschritte (z. B. Trocknung) vorgegeben. Da eine Kompaktierung (z. B. Pelle-
tierung) mit hohen Energiekosten [167] und der Zugabe von Hilfs- oder Bindemitteln
verbunden ist, wurde darauf verzichtet. Lediglich eine Aufmahlung des Klärschlammes
(siehe Kapitel 5.9.1) wurde durchgeführt.
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(ϑGa= 800 ◦C, ϑCo= 900 ◦C, S/C = 1,5 molH2OmolC , Bettmaterial: Quarzsand)
62 5 Experimentelle Untersuchung der Vergasungseigenschaften
5.3.2 Einfluss der Brennstoffe auf die Teerkonzentration
im Produktgas
Beim Vergleich der Produktgaszusammensetzung yPG,gesi zwischen den Brennstoffen
fällt sofort die sehr hohe Teerausbeute bei der Verwendung von Klärschlamm als Brenn-
stoff auf (Abbildung 5.1b). Bei den gewählten Versuchsbedingungen wurden sehr hohe
gravimetrische Teerausbeuten Y PG,gesgrav. Teer von bis zu 85 gTeer/kgBr,waf gemessen. Bei ge-
ringeren Vergasungstemperaturen stiegen die gravimetrischen Teerausbeuten sogar auf
Werte von > 100 gTeer/kgBr,waf .
Jedoch können die hohen gravimetrischen Teerausbeuten von Klärschlamm nicht di-
rekt mit denen von Holzpellets verglichen werden. Insbesondere beim Vergleich der Ele-
mentarzusammensetzung des Teerrückstandes14 zwischen Holzpellets und Klärschlamm
(siehe Tabelle 5.1) fallen große Unterschiede auf: So besteht der gravimetrische Teer-
rückstand von Holzpellets überwiegend aus Kohlenstoff und geringen Anteilen von
Wasserstoff und Stickstoff, wohingegen der Teerrückstand von Klärschlamm aus we-
sentlich geringeren Kohlenstoffanteilen sowie deutlich höheren Wasserstoff-, Stickstoff-
und Schwefelanteilen besteht.
Diese sehr unterschiedlichen Teerzusammensetzungen deuten auf verschiedene Teer-
bildungsmechanismen hin. Einen Erklärungsansatz bieten die Untersuchungen von Yu
und Amir [13, 246]. In diesen Studien wurde die Struktur von Klärschlamm analy-
siert. Laut diesen Untersuchungen enthält Klärschlamm bereits hohe Konzentrationen
an komplexen aromatischen, organischen Verbindungen. Diese Verbindungen verflüch-
tigen sich teilweise bei den vorliegenden Vergasungsbedingungen. Aufgrund der kurz-
en Verweilzeit setzt sich nur ein Teil dieser aromatischen Kohlenwasserstoffe in Gase
oder leichtere Teere um [234]. Die verbleibenden Verbindungen können verschiedene
stickstoff-, schwefel- und chlorhaltige organische Molekülgruppen beinhalten [13]. Die-
se nicht umgesetzten Verbindungen werden in den Waschflaschen der Teeranalyse (siehe
Abbildung B.2) gelöst und als gravimetrischer Teer gewertet. Auch können anorgani-
sche Komponenten wie z. B. Ammoniumchlorid in dem gravimetrischen Teerrückstand
enthalten sein.
Des Weiteren ist in Abbildung 5.1b ersichtlich, dass die GC-MS Teerausbeute
Y PG,gesGC−MS Teer von Klärschlamm niedriger ist als von Holzpellets. Dies war ein uner-
14Bei der diskontinuierlichen Teermessung (siehe Kapitel B.2.1) werden die im Produktgas enthal-
ten Teerkomponenten in Isopropanol gelöst. Als Teerrückstand wird die Substanz bezeichnet, wel-
che nach einer Verdampfung des Lösungsmittels (Verdampfungsbedingungen nach Vornorm DIN
CEN/TS15439 [83]) verbleibt.
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Tabelle 5.1: Elementarzusammensetzung des gravimetrischen Teerrückstan-
des (ϑGa= 800 ◦C, ϑCo= 900 ◦C, S/C = 1,5 molH2OmolC )
Brennstoff Bettmaterial C H N S Cl
Ma.-%
Holz Quarzsand 86 7,8 1,6 n.b. n.a.
Klärschlamm Quarzsand 57 11,4 12,2 2,6 n.a.
Klärschlamm Quarzsand + CaO 62,3 8,7 7,7 1,8 1,3
Rindergülle Quarzsand 66,1 7,9 5,4 4,5 2,2
wartetes Ergebnis, da in bisherigen Untersuchungen für holzartige Brennstoffe ein rela-
tiv konstantes Verhältnis zwischen der gravimetrischen und der GC-MS Teerausbeute
gemessen wurde [135, 178].
Ein Erklärungsansatz für dieses unerwartete Verhalten können die sehr unterschiedli-
chen Elementarzusammensetzungen des gravimetrischen Teerrückstandes bieten (Ta-
belle 5.1): die leichten GC-MS Teere entstehen überwiegend aus Reformierungsreak-
tionen von schwereren Teerkomponenten (siehe Kapitel 2.2). Die Menge der erzeugten
GC-MS Teere ist somit abhängig von Reaktionsbedingungen wie z. B. Temperatur,
Verweilzeit, Partialdruck, sowie von der Menge und Zusammensetzung der Ausgangs-
produkte. Bei sehr unterschiedlichen Ausgangsprodukten werden folglich unterschied-
liche Anteile in leichtere Teere reformiert. Dies kann das unterschiedliche Verhältnis
zwischen den gravimetrischen und den GC-MS Teeren erklären.
Überraschenderweise war die Teerausbeute für Rinder- und Schweinegülle mit einer
gravimetrischen Teerausbeute Y PG,gesgrav. Teer von ca. 35 gTeer/kgBr,waf gering. Zur genaue-
ren Untersuchung der Teerbildung wird empfohlen, in künftigen Untersuchungen neben
der Teerausbeute auch die Elementarzusammensetzung (C, H, O, N, S, Cl, Asche) des
Teerrückstandes zu untersuchen, um detailliertere Aussagen über die Teerzusammen-
setzung und die Bildungsmechanismen treffen zu können.
Diese Trends deckt sich mit anderen Vergasungsuntersuchungen von Schmid et al. [205].
5.3.3 Einfluss der Brennstoffe auf die Begleitgaskonzentration
im Produktgas
Zusätzlich zur Teerkonzentration ist die Konzentration an weiteren Begleitgasen wie
z. B. NH3, H2S und HCl von Interesse, um geeignete Produktgasanwendungen zu wäh-
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len und um notwendige Produktgasreinigungsanlagen auszulegen. Zur Vermeidung von
Schäden an Anlagenkomponenten müssen für verschiedene Produktgasnutzungspfade
oftmals strenge Grenzwerte eingehalten werden (siehe Kapitel 2.7.2). Abbildung 5.2
zeigt die gemessenen Konzentrationen an NH3, H2S und Cl für die verschiedenen Brenn-
stoffe.
Erwartungsgemäß ist die Konzentration der Begleitgaskomponenten bei der Verwen-
dung von biogenen Brennstoffen wesentlich höher als bei der Verwendung von Holzpel-
lets. Verursacht wird dies durch den hohen Schwefel-, Stickstoff- und Chloranteil der
Brennstoffe (siehe Tabelle 3.1).
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Abbildung 5.2: Begleitgaskonzentration im Produktgas für verschiedene
Brennstoffe unter Referenzbedingungen (ϑGa= 800 ◦C, ϑCo= 900 ◦C,
S/C = 1,5 molH2OmolC , Bettmaterial: Quarzsand)
Bei den biogenen Brennstoffen wurden sehr hohe NH3-Konzentrationen von bis zu
6 Vol.-%tr. im Produktgas gemessen. Untersuchungen von Leppälahti [149] haben ge-
zeigt, dass der Brennstoffstickstoff in verschiedenen organischen Strukturen gebunden
ist. Bei der Vergasung wird ein Großteil des Stickstoffes freigesetzt und in gasför-
mige Stickstoffverbindungen (überwiegend NO, NH3, HCN und N2) überführt [228].
Geringere N-Anteile verbleiben im Vergasungskoks. Messungen verschiedener Auto-
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ren haben gezeigt, dass die dominierenden Stickstoffverbindungen im Produktgas NH3
und N2 sind [58, 228, 241]. Die Bildung von N2 ist bei den in dieser Arbeit verwen-
deten Versuchsanlagen nicht direkt messbar, da der N2-Anteil im Produktgas nicht
nur aus dem Brennstoff resultiert, sondern auch aus der Zugabe von N2 als Spül- und
Fluidisierungsgas (siehe Kapitel 3.1.1). Daher beschränkt sich diese Arbeit auf die Mes-
sung der NH3-Konzentration im Produktgas. Die Abschätzung der N2-Bildung aus dem
Brennstoff erfolgte anschließend mittels Bilanzrechnungen (siehe Kapitel 6.3.4).
Abbildungen 5.3a und 5.3b zeigen die NH3-Konzentration im Produktgas sowie die
NH3-Ausbeute, in Abhängigkeit vom Brennstoffstickstoffgehalt γN für die verschiede-
nen Brennstoffe. Daraus ist ersichtlich, dass es einen klaren Zusammenhang zwischen
der NH3-Konzentration im Produktgas und dem N-Gehalt im Brennstoff gibt. Dieser
Zusammenhang war erwartet worden: Die stickstoffhaltigen organischen oder anorga-
nischen Verbindungen im Brennstoff setzen sich im Vergasungsreaktor bei den vorlie-
genden Vergasungstemperaturen von 700 - 850 ◦C überwiegend in gasförmige Kom-
ponenten um (siehe Kapitel 6.3.4). Mit zunehmendem Stickstoffanteil im Brennstoff
nimmt die Menge an freigesetzten gasförmigen Stickstoffkomponenten zu und somit
auch die Konzentration an NH3 im Produktgas. Der sehr lineare Verlauf zwischen der
NH3-Konzentration im Produktgas und dem Brennstoffstickstoffgehalt deckt sich mit
früheren Arbeiten von Kitzler [135].
Untersuchungen von Pinto [176] haben gezeigt, dass H2S die dominierende gasför-
mige Schwefelkomponente ist. Daher wurden die Messungen auf diese Komponen-
te beschränkt. Abbildungen 5.3c und 5.3d zeigen die H2S-Konzentration sowie die
H2S-Ausbeute im Produktgas in Abhängigkeit des Brennstoffschwefelgehaltes γS für
verschiedene Brennstoffe. Im Gegensatz zu bisher veröffentlichten Ergebnissen von
Kitzler [135] wurde für die untersuchten Brennstoffe kein linearer Zusammenhang zwi-
schen dem Schwefelgehalt im Brennstoff und der H2S-Konzentration im Produktgas
gefunden. Eine Erklärung ist der erhöhte Aschegehalt der hier untersuchten Brenn-
stoffe und die damit verbundenen komplexeren Schwefelbilanzen: In der Arbeit von
Kitzler wurden nur aschearme Brennstoffe mit einem maximalen Schwefelgehalt von
0,2 Ma.-%waf untersucht. Im Unterschied zu Stickstoff setzen sich deutlich höhere An-
teile des Brennstoffschwefels im Vergasungsreaktor in feste Komponenten um (z. B. Sul-
fate oder Salze). Zusätzlich kann ein Teil der gasförmigen Schwefelverbindungen von
Aschemineralien wie z. B. Kalkstein eingebunden werden (siehe Reaktionsgleichun-
gen (5.3) und (5.4)). Daher ist bei der Verwendung von asche- und schwefelreichen
Biomassen kein eindeutiger Zusammenhang zwischen der Schwefelkonzentration im
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Brennstoff und der H2S-Konzentration im Produktgas erkennbar.
Die Abbildungen 5.3e und 5.3f zeigen die Cl-Konzentration und die Cl-Ausbeute im
Produktgas in Abhängigkeit vom Brennstoffchlorgehalt γCl für die verschiedenen Brenn-
stoffe. Wie für H2S, ist auch für diese Komponente kein klarer Zusammenhang zwi-
schen dem Anteil an freigesetztem Chlor und der Chlorkonzentration im Brennstoff
erkennbar. Dies lässt sich damit erklären, dass sich analog zum Schwefelverhalten die
vorliegenden organischen und anorganischen (z. B. NaCl oder KCl) Chlorverbindun-
gen nur zum Teil im Vergasungsreaktor in gasförmige Komponenten umsetzen lassen.
So haben Gleichgewichtsuntersuchungen mit FactSage© sowie experimentelle Untersu-
chungen von anderen Autoren [131] gezeigt, dass z. B. NaCl bei 800 ◦C in oxidierenden
Atmosphären in HCl und verschiedene Mineralverbindungen (z. B. Na3(PO4)) zerfällt,
jedoch in reduzierenden Bedingungen auch bei einer Temperatur von > 800 ◦C stabil
bleibt. Der nicht freigesetzte Chloranteil verbleibt als feste Komponente im Brennstoff-
koks bzw. in der Asche.
Zusätzlich besteht die Möglichkeit der Bildung von Salzen aus gasförmigen Chlorver-
bindungen vor der nasschemischen Messung. So reagiert z. B. bei Temperaturen von
< 300 ◦C HCl mit NH3 zu Ammoniumchlorid (Reaktionsgleichung (5.1)).
HCl(g) +NH3(g)
T<300◦C−−−−−→ NH4Cl(s) (5.1)
Bei der Gasmessung kann dieser Feststoff bereits im Messgasfilter oder der Analy-
segasleitung (siehe Abbildung B.1a) zurückgehalten werden; als Folge davon werden
zu geringe Chlorkonzentrationen im Produktgas gemessen. Aufgrund von schwanken-
den Bedingungen im Bereich des Analysegasstranges (Staubschicht des Messgasfilters,
Gasgeschwindigkeiten etc.) kann der zurückgehaltene Chloranteil stark schwanken.
Diese These der Bildung von festen Chlorverbindungen aus dem Produktgas wird
durch veröffentlichte Chlorbilanzen der Wasserdampfvergasungsanlage Güssing unter-
mauert [195]: In diesen Bilanzrechnungen wird nahezu der gesamte Brennstoffchlor in
gasförmige Komponenten umgewandelt und anschließend im Tuchfilter bei Filtertem-
peraturen von ca. 200 - 250 ◦C als fester Filterstaub aus dem Produktgasstrom abge-
schieden. Dies untermauert die These, dass Chlor bei diesen Temperaturen weitgehend
als Feststoff vorliegt.
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Abbildung 5.3: Begleitgaskonzentration im Produktgas in Abhängig-
keit von der Brennstoffzusammensetzung γi unter Referenzbedingungen
(ϑGa= 800 ◦C, ϑCo= 900 ◦C, S/C = 1,5 molH2OmolC , Bettmaterial: Quarzsand)
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5.4 Einfluss der hydrodynamischen Konfigurationen
auf die Begleitgaskonzentration im Produktgas
Die Versuche zeigten, dass auch das hydrodynamische Konzept einen Einfluss auf die
Konzentration der Begleitgase hat. So zeigte sich, dass insbesondere die NH3-Kon-
zentrationen bei Semi-Batch Versuchen deutlich geringer waren, als bei Versuchen in
einer gekoppelten Wirbelschicht. Die Vermutung ist, dass bei Semi-Batch Versuchen
(sowie in abgeschwächter Form auch bei der hydrodynamischen Verschaltung mit einem
Boden-Loop-Seal) Koks aufschwimmt, welcher durch seine katalytische Aktivität zu
einer Reduzierung des Ammoniaks in N2 und H2 beiträgt [121, 173].
2NH3 → N2 + 3H2 (5.2)
Durch die Verwendung eines Boden-Loop-Seals in kommerziellen Anlagen werden daher
geringere NH3-Konzentrationen erwartet. Eine detaillierte Untersuchung und Quanti-
fizierung dieses Effektes war aufgrund der anlagentechnischen Beschränkungen (siehe
Kapitel 4.5.1) im Rahmen dieser Arbeit nicht möglich.
5.5 Einfluss verschiedener Bettmaterialien auf die Be-
gleitgaskonzentration im Produktgas
Um eine effiziente und wirtschaftliche Produktgasnutzung zu ermöglichen, ist die Mini-
mierung der Begleitgaskomponenten notwendig. Dazu existieren eine Vielzahl an ver-
schiedenen Maßnahmen und Verfahrensansätzen [19, 73, 180]. Die Nutzung von Pri-
märmaßnahmen15 ist eine günstige und effiziente Art, um die Begleitgaskonzentration
zu minimieren, bzw. um die Invest- und Betriebskosten der darauffolgenden Produkt-
gasreinigungseinrichtungen (Sekundärmaßnahmen) zu minimieren [62, 73]. In dieser
Arbeit wurde der Einfluss verschiedener Bettmaterialien auf die Konzentration der
Begleitgase untersucht.
Abbildung 5.4 zeigt wie erwartet, dass aktive Bettmaterialien einen positiven Einfluss
auf die Reduktion von Teer-, H2S- und NH3-Konzentrationen im Produktgas haben.
15Unter Primärmaßnahmen wird die Minimierung von Begleitgasen in der Brennkammer bzw. im
Vergasungsreaktor verstanden [73].
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Abbildung 5.4: Einfluss verschiedener Bettmaterialien und Bettzusammen-
setzungen auf die Begleitgaskonzentration (ϑGa= 800 ◦C, ϑCo= 900 ◦C,
S/C = 1,5 molH2OmolC )
Wie erwartet, senkt die Zugabe von Ca-haltigen Materialien die Teerkonzentration im
Produktgas deutlich [174, 178]. Dies zeigt sich bereits bei der Zusammensetzung des
gravimetrischen Teerrückstandes: Bei der Verwendung von Kalkstein als Bettadditiv
sinkt die Wasserstoff-, Stickstoff- und Schwefelkonzentration im gravimetrischen Teer-
rückstand und der Kohlenstoffgehalt steigt (siehe Tabelle 5.1). Dies deutet auf eine
verbesserte Umwandlung der komplexen aromatischen organischen Verbindungen hin.
Die Untersuchungen haben gezeigt, dass bereits geringe CaO-Konzentrationen im Bett-
material von 10 - 20 Ma.-% zu einer deutlichen Senkung der Teerkonzentration von
68 - 87 % führen. Daher kann die Verwendung von Kalkstein als Bettadditiv ein ge-
eigneter Weg sein, um die Begleitgaskonzentrationen zu senken. Kalkstein als reines
Bettmaterial ist dagegen nicht ideal, da, bedingt durch den hohen Abrieb von Kalk-
16Für Kaolin wurde die H2S- und NH3-Konzentration im Produktgas nicht gemessen.
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stein [200] in Wirbelschichtprozessen, dies zu hohen Ca-Konzentrationen in der Zyklon-
asche führt, was die Rückgewinnung von Mineralien wie z. B. Phosphor erschwert und
zusätzlich die Kosten für die Beschaffung und Entsorgung von Bettmaterial und Aschen
erhöht [179].
Die Nutzung von Kaolin als Bettmaterial reduziert die Teerkonzentration in etwas
geringerem Maße, aber immer noch um ca. 30 %. Da die Teerreformierungseffizienz
von Kaolin deutlich unterhalb der von Kalkstein liegt, wurden für dieses Bettmaterial
keine weiterführenden Untersuchungen durchgeführt.
Neben der Teerreduktion hat Kalkstein zusätzlich einen positiven Einfluss auf die Re-
duktion von H2S und NH3. Die Reduktion der H2S-Konzentration stimmt mit Untersu-
chungen anderer Autoren überein [6, 101, 122, 123]: Im Vergasungsreaktor reagiert H2S
mit CaO zu Kalziumsulfid (Reaktionsgleichung (5.3)), welches im Verbrennungsreaktor
zu Kalziumsulfat aufoxidiert (Reaktionsgleichung (5.4)).
CaO(s) +H2S(g) 
 CaS(s) +H2O(g) (5.3)
CaS(s) + 2O2(g) −→ CaSO4(s) (5.4)
Aufgrund des chemischen Gleichgewichtes und der langsameren Kinetik können bei
der Produktgasentschwefelung keine so hohen Entschwefelungseffizienzen wie bei der
Rauchgasentschwefelung inWirbelschichtfeuerungen (Reaktionsgleichung (5.5)) erreicht
werden [26, 60].
SO2(g) + CaO(s) +
1
2
O2(g) → CaSO4(s) (5.5)
Weiterhin reduziert CaO als katalytisch aktives Material NH3 in N2 und H2 (Reakti-
onsgleichung (5.2)). Bei Untersuchungen in dieser Arbeit konnte ein CaO-Gehalt von
20 Ma.-% die NH3-Konzentration bereits um 50 % senken. Laut Literaturangaben soll-
te Kalkstein auch einen positiven Effekt auf die Reduktion der HCN-Konzentration im
Produktgas haben [226].
Diese Versuche zeigten, dass die Zugabe von Kalkstein ein sehr günstiges und effizientes
Verfahren ist, um die Konzentration an Begleitgasen im Produktgas zu minimieren und
um gleichzeitig die SO2-Konzentrationen yRGSO2 im Rauchgas des Verbrennungsreaktors
zu senken (siehe Kapitel 5.8).
5 Experimentelle Untersuchung der Vergasungseigenschaften 71
5.6 Einfluss der Vergasungstemperatur auf das Pro-
duktgas
Um den Einfluss der Vergasungstemperatur auf das Produktgas zu untersuchen, wurde
die Vergasungstemperatur in mehreren Schritten von 710 ◦C bis 820 ◦C erhöht. Alle
anderen Versuchsparameter wurden dabei konstant gehalten. Aufgrund von Fluktua-
tionen in der Dampf- und Brennstoffdosierung müssen Schwankungen des S/C Ver-
hältnisses von ca. 0,2 molH2O/molC sowie Schwankungen in der Zirkulationsrate ak-
zeptiert werden. Abbildung 5.5a zeigt den Einfluss der Vergasungstemperatur auf die
Gasausbeute für die verschiedenen Brennstoffe. Die Abbildung zeigt, dass die Gasaus-
beute aller untersuchter Brennstoffe mit zunehmender Temperatur ansteigt. So wird
für Klärschlamm bei einer Vergasungstemperatur von 710 ◦C eine Gasausbeute von
0,4 m3i.N./kgBr,waf erreicht. Bei einer Vergasungstemperatur von 820 ◦C steigt dieser
Wert bis auf 0,85 m3i.N./kgBr,waf an. Bei hohen Vergasungstemperaturen von > 780 ◦C
ist die Gasausbeute von Klärschlamm nur ca. 20 % unterhalb der von Holzpellets. Mit
fallender Vergasungstemperatur nimmt dieser prozentuale Unterschied zu.
In Abbildung 5.5b ist der Einfluss der Vergasungstemperatur auf die Produktgaszusam-
mensetzung dargestellt. Dabei ist insbesondere eine steigende H2-Konzentration und
eine abnehmende Konzentration an Kohlenwasserstoffen (CH4 und C2 - C4) mit zu-
nehmender Temperatur ersichtlich. Betrachtet man jedoch die Ausbeute der einzelnen
Gaskomponenten (Abbildung 5.5c), ist nur eine steigende H2- und CO2-Ausbeute er-
sichtlich. Bei dieser Darstellung bleiben die erzeugten Kohlenwasserstoffausbeuten bei
verschiedenen Vergasungstemperaturen relativ konstant. Diese Trends stimmen mit
den zugrundeliegenden thermochemischen Mechanismen der Wasserdampfvergasung
überein (siehe Kapitel 2.2): Mit steigender Vergasungstemperatur reagiert ein zuneh-
mender Brennstoffanteil in die Produktgaskomponenten (überwiegend H2, CO2 und
CO). Zusätzlich nimmt durch die steigende Reaktionskinetik auch die Reformierung
der Kohlenwasserstoffe zu (überwiegend Reaktionsgleichungen (2.3) und (2.4), (2.9)).
Dieses Verhalten wird durch die Koksproben bestätigt: Bei einer Vergasungstemperatur
von 750 ◦C besitzt der Vergasungskoks einen Restkohlenstoffanteil von 14,3 Ma.-%wf.
Bei einer Vergasungstemperatur von 800 ◦C sinkt dieser Anteil auf 12,6 Ma.-%wf (siehe
Kapitel 6.3.1).
Die relativ konstante Ausbeute von Kohlenwasserstoffen mit zunehmender Vergasungs-
temperatur lässt sich wie folgt erklären: Kohlenwasserstoffe (CH4 und C2 - C4) werden
durch die pyrolytische Zersetzung des Brennstoffes und durch verschiedene Reformie-
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rungsreaktionen von längerkettigen Kohlenwasserstoffen (Teeren) gebildet und durch
verschiedene homogene Gasreaktionen zersetzt (siehe Abbildung 2.1 und Reaktionsglei-
chungen (2.3) und (2.4)). Die konstante Ausbeute der Kohlenwasserstoffe erklärt sich
aus der sich ausgleichenden Wirkung der zunehmenden Bildung und der zunehmenden
Zersetzung.
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Abbildung 5.5: Einfluss der Vergasungstemperatur ϑGa auf das Produktgas
(ϑCo= 900 ◦C, S/C = 1,5 molH2OmolC , Bettmaterial: Quarzsand)
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5.7 Einfluss der Zirkulationsrate
Im vorherigen Kapitel wurde der Einfluss der Vergasungstemperatur ϑGa auf die Pro-
duktgasausbeute Y Ga und -zusammensetzung yGai untersucht. Dabei wurde, wie er-
wartet, eine steigende Ausbeute mit zunehmender Temperatur festgestellt. Jedoch ist
die Vergasungstemperatur kein unabhängiger Parameter, sondern ergibt sich aus der
Energiebilanz des Vergasungsreaktors (siehe Kapitel 2.7.1 und 7.3.1). Die wichtigste
Einflussgröße auf diese Energiebilanz ist die Zirkulationsrate ΦZR. Die Weiteren wird
die Verweilzeit τV D des Brennstoffes im Vergasungsreaktor durch die Zirkulationsrate
(siehe Gleichung (2.29)) vorgegeben (bei Annahme eines konstanten Reaktorinventars).
Die Verweilzeit wiederum beeinflusst den Brennstoffumsatz und somit die Produktgas-
ausbeute [178].
Bei der Verweilzeit τV D handelt es sich um einen abgeleiteten Parameter aus dem Zir-
kulationsmassenstrom M˙ZB+ und dem Reaktorinventar MGa. Da das Reaktorinventar
des Vergasungsreaktors der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage durch das hydrodynamische
Konzept festgelegt ist (siehe Kapitel 4.5.1), wurde in den Untersuchungen zur Beein-
flussung der Verweilzeit τV D der Zirkulationsmassenstrom variiert. Alle anderen Pro-
zessgrößen wurden soweit möglich konstant gehalten. Zur besseren Vergleichbarkeit
der Untersuchungen wurde der Zirkulationsmassenstrom auf die spezifische Zirkulati-
onsrate ΦZR (Gleichung ( 2.27)) bezogen. Im Rahmen der kontinuierlichen DFB Ver-
suche wurde die spezifische Zirkulationsrate für Klärschlamm in einem Bereich von
15 - 25 kgZB+/kgBr,waf variiert. Zusätzlich wurden als Grenzwertuntersuchungen eine
Semi-Batch Vergasung sowie eine Semi-Batch Vergasung mit Überlauf (siehe Kapi-
tel 3.1.1) durchgeführt. Die Semi-Batch Vergasung entspricht einer Zirkulationsrate
von 0 kgZB+/kgBS,waf , bzw. einer unendlich langen Verweilzeit (τV D → ∞). Bei der
Semi-Batch Vergasung mit Überlauf wurde der Koks über den Überlauf aus dem Bett
entfernt, was einer durchschnittlichen Verweildauer von ca. 60 min bzw. einer rechne-
rischen Zirkulationsrate von τV D = 2 kgZB+/kgBS,waf entspricht.
Abbildung 5.6a zeigt den Einfluss der Zirkulationsrate auf die Produktgasausbeu-
te Y PG. Die Darstellung zeigt eine leicht abnehmende Produktgasausbeute bei zu-
nehmender Zirkulationsrate. Dieses Verhalten war erwartet worden, da eine steigende
Zirkulationsrate zu einer geringeren Koksverweildauer führt. Die Grenzwertversuche
der Semi-Batch Vergasung bzw. der Semi-Batch Vergasung mit Überlauf bestätigen
dies: Je länger die Verweilzeit des Kokses im Vergasungsreaktor, desto größere Brenn-
stoffanteile werden umgesetzt. In diesen Versuchen war der Einfluss der Zirkulations-
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Abbildung 5.6: Einfluss der Zirkulationsrate ΦZR auf das Produktgas
(ϑGa= 800 ◦C, ϑCo= 900 ◦C, S/C = 1,5 molH2OmolC , Brennstoff: Klärschlamm,
Bettmaterial: Quarzsand)
rate ΦZR (bzw. der Verweilzeit τV D) im Vergleich zu den Untersuchungen zum SER
Prozess von Poboss [178] deutlich geringer: Bei der SER Vergasung führen die gerin-
geren Vergasungstemperaturen von 600 - 700 ◦C und die somit langsameren Reakti-
onskinetiken zu einem höheren Einfluss der Verweilzeit. Bei Vergasungstemperaturen
von 800 ◦C laufen die Vergasungsreaktionen wesentlich schneller ab, wodurch ein hoher
Brennstoffumsatz bereits nach kurzen Verweilzeiten erreicht wird; längere Verweilzeiten
führen nur zu einer geringen Steigerung des Brennstoffumsatzes.
Bei der Betrachtung des Einflusses der Zirkulationsrate auf die Produktgaszusammen-
setzung (Abbildung 5.6b) ist kein eindeutiger Trend erkennbar: Die Untersuchungen
deuten darauf hin, dass die H2-Konzentration mit zunehmender Zirkulationsrate ab-
nimmt und die CO-Konzentration leicht zunimmt. Da sich diese Trends innerhalb der
Streuung der Messwerte befinden, wird darauf nicht weiter eingegangen.
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5.8 Begleitgaskonzentrationen im
Verbrennungsreaktor
In bisherigen Arbeiten zur Wasserdampfvergasung von biogenen Brennstoffen wurde
der Einfluss dieser Brennstoffe auf den Verbrennungsreaktor nicht beachtet. Insbeson-
dere bei der Verwendung von biogenen Brennstoffen kann der Stickstoff-, Schwefel-
und Chlorgehalt zu erhöhten Konzentrationen an Begleitgaskomponenten (z. B. NOx,
SOx, HCl) im Rauchgas des Verbrennungsreaktors führen. Wie bereits in Abbildung 2.2
dargestellt, wird der bei der Vergasung zurückbleibende Brennstoffkoks zusammen mit
dem Bettmaterial vom Vergasungs- in den Verbrennungsreaktor geführt und dort ver-
brannt. In den bisher realisierten kommerziellen Anlagen werden dem Verbrennungs-
reaktor zusätzlich kohlenstoffhaltige Brennstoffströme wie Flugkoks (aus dem Zyklon
und Produktgasfilter), teerhaltige Waschlösung aus dem Teerwäscher, sowie rezirku-
liertes Produktgas zugeführt [183]. Eine stark vereinfachte Verschaltung eines solchen
Anlagenkonzeptes wurde bereits in Abbildung 4.1 dargestellt.
Bei der Verwendung von biogenen Brennstoffen besitzen diese Brennstoffströme we-
sentlich höhere Stickstoff-, Schwefel- und Chlorkonzentrationen. Im folgenden Kapitel
soll das Verbrennungsverhalten dieser Brennstoffströme und insbesondere die bei der
Verbrennung entstehenden Begleitgaskonzentrationen untersucht werden.
5.8.1 Methodik der Verbrennungsuntersuchungen
Eine aussagekräftige Messung der Begleitgaskonzentrationen im Rauchgas des Verbren-
nungsreaktors ist in der 20 kWth.-DFB-Wirbelschichtanlage (siehe Abbildung 3.1) in
einem kontinuierlichen Betrieb nicht möglich: Im Verhältnis zum Vergasungsreaktor
ist der Verbrennungsreaktor überdimensioniert. Dadurch gelangt zu wenig Koks in den
Verbrennungsreaktor, was zu einer nicht repräsentativen Verbrennung mit einer Luft-
zahl nLZ von > 4 führt. Doch bereits bei dieser sehr überstöchiometrischen Verbrennung
wurde deutlich, dass bei der Verwendung von biogenen Brennstoffen das Rauchgas we-
sentlich höhere Konzentrationen an Begleitgasen enthält als bei der Verwendung von
stickstoff-, schwefel-, und chlorarmen Brennstoffen wie z. B. Holzpellets.
Um trotzdem die Begleitgaskonzentrationen zu quantifizieren, wurden die dem Ver-
brennungsreaktor zugeführten Brennstoffströme einzeln gewonnen und anschließend in
der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage in Verbrennungskonfiguration in einem realistischen
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Luftzahlbereich nLZ von 1 - 3 einzeln verbrannt. Die einzelnen Brennstoffströme wur-
den nach der folgenden Methodik gewonnen:
• Vergasungskoks
Vergasungskoks wurde in der 20 kWth. Semi-Batch Wirbelschichtanlage unter
Überlaufkonfiguration erzeugt: Dabei wurde der Brennstoff zusammen mit zu-
sätzlichem Quarzsand (im Verhältnis von 1 kgQuarzsand pro 3 kgBrennstoff) bei ver-
schiedenen Temperaturen und einem S/C Verhältnis von 1,5 molH2O/molC ver-
gast. Der dabei entstehende Vergasungskoks wurde über den Überlauf in den iner-
tisierten Abkühlbehälter geleitet. Anschließend wurde der Koks vom Bettmaterial
mittels eines Siebes mit einer Maschenweite von 750 µm getrennt. Tabelle D.5
zeigt die Zusammensetzung des dabei gewonnenen Vergasungskokses.
Durch die Verbrennung des so gewonnenen Kokses kann die Verbrennung von Ver-
gasungskoks und Flugstaub nachgestellt werden, um die Begleitgaskonzentration
im Rauchgas zu quantifizieren.
• gereinigtes Produktgas
Für die Untersuchung der Verbrennungseigenschaften des Produktgases wurde
Klärschlamm in der 5 kWth.-Semi-Batch-Vergasungsanlage (siehe Abbildung 3.3)
bei einer Temperatur von 800 ◦C und einem S/C Verhältnis von 1,5 molH2O/molC
vergast. Das dabei erzeugte Produktgas wurde in zwei mit Isopropanol gefüllten
Waschflaschen gereinigt und anschließend über eine auf 250 ◦C beheizte Pumpe,
sowie eine auf 300 ◦C beheizte Analysegasleitung in die 20 kWth.-Wirbelschicht-
anlage geleitet.
Mit dem so erzeugten Brennstoffstrom kann die Verbrennung von gereinigtem
Produktgas nachgestellt werden.
• Teerwaschflüssigkeit
Die Untersuchung der Verbrennungseigenschaften von beladener Waschlösung aus
dem Produktgaswäscher ist nicht direkt möglich. Die genaue Zusammensetzung
der Waschflüssigkeit ist von zahlreichen Rahmen- und Betriebsdaten (Bauform,
Waschmedium, Betriebstemperatur, Waschmittelzugabe ...) des Gaswäschers ab-
hängig. Auf detaillierte Untersuchungen zu Gaswäschern soll im Rahmen die-
ser Arbeit verzichtet werden. Stattdessen wurde an der 5 kWth.-Semi-Batch-
Vergasungsanlage der Brennstoff bei einer Temperatur von 800 ◦C und einem
S/C Verhältnis von 1,5 molH2O/molC vergast. Ohne eine weitere Produktgasauf-
bereitung wurde das dabei entstehende Produktgas über eine auf 250 ◦C beheizte
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Pumpe, sowie eine auf 300 ◦C beheizte Analysegasleitung mit allen darin enthal-
tenen Komponenten in die 20 kWth.-Wirbelschichtanlage geleitet. Damit kann die
Verbrennung von Produktgas zusammen mit allen darin enthaltenen Verunreini-
gungen abgebildet werden.
Da bei der Vergasung von Klärschlamm die höchste Konzentration an Begleitgaskom-
ponenten entsteht (siehe Kapitel 5.3.2 und 5.3.3), wurden die Emissionsuntersuchungen
des Verbrennungsreaktors nur für diesen Brennstoff durchgeführt.
Alle Gaskonzentrationen in den Kapiteln 5.8.2 und 5.8.3 sind auf einen einheitlichen
Restsauerstoffgehalt von 6 Vol.-%tr. bezogen.
5.8.2 Verbrennung von Klärschlamm
Als Vergleichsbasis für die Emissionsuntersuchungen wurde zuerst Klärschlamm bei
verschiedenen Temperaturen und Luftzahlen in der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage ver-
brannt. Zur Einordnung der Ergebnisse wurden bei vergleichbaren Bedingungen zusätz-
lich Holzpellets verbrannt. Die Abbildungen 5.7a und 5.7b zeigen die Konzentration an
NOx und SO2 bei der Verbrennung von Klärschlamm bzw. Holzpellets bei Verbren-
nungstemperaturen ϑCo von 850 - 950 ◦C und einer Luftzahl nLZ von 1,1 - 3.
Wie erwartet sind die NOx-Konzentrationen im Rauchgas von Klärschlamm wesent-
lich höher als bei Holzpellets. Dies lässt sich mit dem deutlich höheren Brennstoff-
stickstoffgehalt von Klärschlamm im Vergleich zu den Holzpellets erklären: In Wir-
belschichtprozessen entsteht ein Großteil der Stickoxide (> 90 %) aus der Oxidation
des Brennstoffstickstoffs und nicht (aufgrund der relativ geringen Maximaltemperatu-
ren in der Oxidationszone) aus der Oxidation des Luftstickstoffes [23]. Auch ist er-
sichtlich, dass die NOx-Konzentrationen mit zunehmender Luftzahl ansteigen. Auch
dies stimmt mit dem erwarteten Trend überein: Ein zunehmender Sauerstoffanteil im
Rauchgas führt zu einer steigenden Konversionsrate von Brennstoffstickstoff zu Stick-
oxiden [212, 243]. Dagegen hatte die Verbrennungstemperatur keinen eindeutigen Ein-
fluss auf die NOx-Konzentration im Rauchgas. Dieses Verhalten war überraschend, da
bei den meisten Brennstoffen die NOx-Konzentrationen im Rauchgas bei zunehmender
Temperatur ansteigen. Ein Erklärungsansatz sind unterschiedliche, temperaturabhän-
gige Stickoxidbildungsmechanismen bei verschiedenen Biomassen [18, 23]: In einem
Verbrennungsprozess werden zuerst die flüchtigen Brennstoffbestandteile (organische
Kohlenwasserstoffe, Terpene und Stickstoffverbindungen wie NH3 oder HCN) freige-
setzt und oxidiert. Erst danach oxidiert der verbleibende Brennstoffkoks. Abhängig
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von den Betriebsbedingungen und der Zusammensetzung dieser stickstoffhaltigen Ver-
bindungen oxidieren unterschiedliche Anteile zu Stickoxiden oder reduzieren zu N2.
Somit können die Stickoxidkonzentrationen mit zunehmender Temperatur sowohl ab-
als auch zunehmen.
Die Konzentration an Schwefeloxiden im Rauchgas steigt mit zunehmender Tempera-
tur an und fällt mit zunehmender Luftzahl ab. Dies deckt sich mit dem erwarteten
Trend: Durch den relativ hohen Kalziumanteil in der Brennstoffasche (siehe Tabel-
le D.2) wird ein Teil der entstehenden Schwefeloxide von der Asche eingebunden (siehe
Reaktionsgleichung (5.5)). Für diese Einbindungsreaktion ist Sauerstoff notwendig. Mit
zunehmender Luftzahl steigt der lokale Sauerstoffpartialdruck in der Reaktionszone an,
wodurch die Einbindungsreaktion begünstigt wird [23]. Zunehmende Temperaturen be-
wirken ein Ansteigen der Schwefeloxidkonzentrationen im Rauchgas. Untersuchungen
von Beisheim haben gezeigt, dass im hier untersuchten Temperatur- und Anwendungs-
bereich die Schwefeleinbindung in die Asche mit zunehmender Verbrennungstemperatur
abnimmt [26].
Sowohl die Luftzahl als auch die Temperatur hatten keinen eindeutigen Einfluss auf die
HCl-Konzentration im Rauchgas. Für alle Versuchspunkte lag die gemessene HCl-Kon-
zentration im Rauchgas nahe der erwarteten Konzentration einer stöchiometrischen
Verbrennungsrechnung. Das bedeutet, dass der Brennstoffchlor vollständig in HCl um-
gesetzt wurde.
5.8.3 Verbrennung von Koks und Produktgas
Die Abbildungen 5.8a und 5.8b zeigen die NOx- und SO2-Konzentrationen bei der
Verbrennung von Klärschlammkoks, gereinigtem und ungereinigtem Produktgas sowie
Klärschlamm (zum Vergleich).
Bei der Betrachtung der NOx-Konzentration wird deutlich, dass diese bei der Ver-
brennung von Klärschlamm und Klärschlammkoks nahezu identisch sind. Dies war
unerwartet, da Klärschlammkoks (bezogen auf den wasser-und aschefreien Zustand)
einen deutlich geringeren Stickstoffanteil enthält als Klärschlamm (siehe Tabelle D.5).
Folglich müsste bei der Verbrennung von Klärschlammkoks, unter Annahme eines ein-
heitlichen Stickstoffkonversionsgrades, die NOx-Konzentration im Rauchgas geringer
sein. Der Konversionsgrad von Koks-N zu NOx und Flüchtige-N zu NOx wurde bereits
in zahlreichen früheren Arbeiten untersucht [116, 128, 236, 243]. Dabei wurde festge-
stellt, dass sich diese Konversionsgrade sehr stark zwischen verschiedenen Brennstoffen
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Abbildung 5.7: Begleitgaskonzentrationen17 im Rauchgas bei der Verbren-
nung von Klärschlamm (KS) und Holzpellets (HP) in einer Wirbelschicht
unterscheiden. In dieser Arbeit zeigen die Versuchsergebnisse, dass der Stickstoffkon-
versionsgrad (Brennstoff-N zu NOx) von Klärschlammkoks deutlich höher ist als von
Rohklärschlamm.
Die SO2-Konzentrationen bei der Verbrennung des Klärschlammkokses sind nur mini-
mal höher als bei der Verbrennung von Rohklärschlamm, trotz dessen höheren Schwefel-
gehaltes (siehe Tabelle D.5). Daraus folgt, dass der Schwefelkonversionsgrad
(Brennstoff-S zu SO2) bei der Verbrennung von Klärschlammkoks geringer ist als bei
der Verbrennung von Klärschlamm. Dies lässt sich mit dem höheren Aschegehalt von
Klärschlammkoks erklären (siehe Tabelle D.5): Mit zunehmendem Asche- und Kalzi-
umgehalt im Brennstoff steigt die in-situ Entschwefelungskapazität an [169]. Auch ist
die Asche im Koks durch den vorher stattfindenden Vergasungsprozess bereits vorkal-
ziniert, was die Entschwefelungskapazität weiter verbessert [26, 254].
Die Verbrennung des ungereinigten Produktgases verursacht sehr hohe Stickoxidkon-
zentrationen im Rauchgas: Hervorgerufen wird dies durch den hohen Stickstoffgehalt im
ungereinigen Produktgas in Form von NH3 und stickstoffhaltigen Teerverbindungen.
17Bei der Berechnung der NOx-Konzentration wird für alle Stickoxide das Molgewicht von NO2 ver-
wendet.
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Abbildung 5.8: Begleitgaskonzentrationen17 im Rauchgas bei der Ver-
brennung von Klärschlammkoks und Produktgas bei einer Temperatur
ϑ = 900 ◦C in einer Wirbelschicht
(siehe Kapitel 5.3.3) [23]. Dies erklärt auch die deutlich geringeren NOx-Konzentra-
tionen bei der Verbrennung von gereinigtem Produktgas: Bei der Reinigung wird ein
Großteil der stickstoffhaltigen Verbindungen in den Waschflaschen zurückgehalten, was
als Folge zu geringen NOx-Konzentrationen im Rauchgas führt.
Dasselbe Verhalten trifft auf die SO2-Konzentrationen im Produktgas zu. Im ungerei-
nigten Produktgas befinden sich hohe Schwefelkonzentrationen in Form von H2S und
schwefelhaltigen Teeren (siehe Tabelle 5.1), was zu erhöhten SO2-Konzentrationen im
Rauchgas des Verbrennungsreaktors führt. Durch die Gasreinigung sinkt die Schwe-
felkonzentration im Produktgas, wodurch auch die SO2-Konzentrationen im Rauchgas
des Verbrennungsreaktors sinken.
5.9 Einfluss der Asche auf den Vergasungsprozess
Bei der Verwendung von Klärschlamm als Brennstoff kann der sehr hohe Aschege-
halt von nahezu 50 Ma.-%wf (siehe Tabelle 3.1) den Prozess maßgeblich beeinflussen.
Dieser Einfluss soll in diesem Kapitel im Detail untersucht werden. Dies beinhaltet Un-
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tersuchungen zum Ascheschmelz- und Agglomerationsverhalten der Klärschlammasche
sowie zu möglichen Nebenreaktionen der Asche. Zusätzlich soll für alle untersuchten
Brennstoffe der Schwermetallgehalt der Asche im Hinblick auf dessen Einsetzbarkeit
als Ersatzdünger diskutiert werden.
5.9.1 Ascheschmelzverhalten und Agglomeration
Wie bereits in Kapitel 5.2 beschrieben, bildeten sich bei Verbrennungsversuchen mit
dem verwendeten Klärschlamm und den verwendeten Güllen keine Bettagglomeratio-
nen. Jedoch bildeten sich bei Klärschlamm Sinterklumpen, welche die Hydrodynamik
von Wirbelschichtprozessen beeinflussen [207].
Zu Beginn der Arbeit wurde der Rohklärschlamm ohne weitere Aufbereitung als Brenn-
stoff für die DFB Wirbelschichtvergasung verwendet. Dabei bildeten sich Sinterklum-
pen mit einem Durchmesser von > 5 mm, welche sich im oberen Loop-Seal des Ver-
brennungsreaktors sammelten und dadurch die Zirkulation des Bettmaterials zwischen
den Reaktoren hemmten. Dies führte schon nach wenigen Minuten zum Prozessausfall.
Bei genauer Betrachtung der Sinterklumpen konnte festgestellt werden, dass es sich da-
bei nicht um Bettagglomerationen handelte. Typische Bettagglomerationen bestehen
aus einer porösen Struktur, in der die geschmolzene bzw. erweichte Brennstoffasche die
Bettmaterialpartikel in immer größer werdende Agglomerate “verklebt“.
In Abbildung 5.9 sind Schliffaufnahmen von einer Bettagglomeration18 und von den
bei der Verbrennung von Klärschlamm entstehenden Sinterklumpen dargestellt.
• In der Schliffaufnahme einer Bettagglomeration (Abbildung 5.9a) ist deutlich zu
erkennen, wie erweichte Aschekomponenten (hell dargestellt) das Bettmaterial
und feste Aschebestandteile umhüllen und verkleben.
• In Abbildung 5.9b ist die Schliffaufnahme eines Sinterklumpens dargestellt. Dabei
zeigt sich, dass in der Asche (linker Teil des Bildes) nur sehr kleine Einschlüsse
vorhanden sind. Beim helleren Bereich auf der rechten Seite handelt es sich um
das Harz in welches die Probe eingebettet ist.
Da in den Sinterklumpen nur geringe Einschlüsse von Bettmaterial gefunden wurden,
entspricht auch die Zusammensetzung der Sinterklumpen nahezu der Brennstoffasche
18Diese Bettagglomeration stammt aus der Verbrennung von Gärresten bei einer Temperatur von
930 ◦C [212].
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(a) Mikroskopaufnahme einer
Bettagglomeration
(b) Mikroskopaufnahme eines
Sinterklumpens
Abbildung 5.9: Aufnahmen eines Schliffbildes mit einem Lichtmikroskop bei
20-facher Vergrößerung
(siehe Tabelle D.2). Es wird davon ausgegangen, dass bei der Verbrennung eines Brenn-
stoffpartikels die Ascheerweichungstemperatur lokal überschritten wird und die Asche
eines Brennstoffpartikels in einen Sinterklumpen versintert. Dieser Vorgang wurde auch
von anderen Autoren beobachtet in Studien über das Verbrennungsverhalten von asche-
reichen Brennstoffen publiziert [47, 59, 172, 218]. Aufgrund des hohen Ascheanteils,
insbesondere bei Klärschlamm, können diese Sinterklumpen einen Durchmesser von
mehreren Millimeter erreichen.
Daher wurde untersucht, ob die Aufbereitung des Brennstoffes einen Einfluss auf die
Korngrößenverteilung der Sinterklumpen hat. Dafür wurden mehrere Klärschlamm-
chargen mit verschiedenen Korngrößenbereichen vorbereitet19:
• Korngrößenbereich: 0,16 - 1 mm
• Korngrößenbereich: 1 - 2 mm
• Korngrößenbereich: 2 - 3,15 mm
• Korngrößenbereich: 3,15 - 4 mm
• Korngrößenbereich: 4 - 10 mm
Diese Brennstoffchargen wurden in einer Versuchsreihe jeweils einzeln in der
5 kWth.-Semi-Batch-Vergasungsanlage (siehe Kapitel 3.1.3) verbrannt. In jedem Ver-
such wurde die gleiche Menge an Bettmaterial und Brennstoff verwendet. Nach den
19Der Rohklärschlamm wurde in einer Hammermühle mit verschiedenen Sichtern gemahlen und an-
schließend mittels Sieben in verschiedene Korngrößenbereiche fraktioniert.
84 5 Experimentelle Untersuchung der Vergasungseigenschaften
Verbrennungsversuchen wurde die Korngrößenverteilung des Bettmaterials mittels ei-
ner Siebanalyse untersucht.
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Abbildung 5.10: Summendurchgangskurve Q3 des Bettmaterials bei der Ver-
brennung von Klärschlamm mit verschiedenen Korngrößenbereichen (Ver-
brennungstemperatur ϑ = 900 ◦C, nLZ=1,2)
Diagramm 5.10 zeigt die Summendurchgangskurve Q3 des Bettmaterials für die ver-
schiedenen Brennstoffkorngrößenbereiche. Diese Kurven lassen sich in zwei Bereiche
unterteilen: die unteren 80 Ma.-% der Summendurchgangskurven waren für alle Ver-
suche nahezu identisch. Dieser Teil entspricht dem zugegebenen Bettmaterial. In den
Siebfraktionen dieses Bereiches waren auch nur geringe Ascheanteile enthalten. In den
oberen 20 Ma.-% der Summendurchgangskurven zeigten sich hingegen große Unter-
schiede zwischen den einzelnen Brennstoffkorngrößenbereichen: Je größer die Korngrö-
ße des Brennstoffes, desto größer die Korngröße der verbleibenden Asche. Diese Er-
gebnisse bestätigen die Untersuchungen von Cammarota and Solimene [47, 218]: Eine
zunehmende Korngröße des Brennstoffes führt zu einer zunehmenden Korngröße der
Sinterklumpen. Die durchgeführten Untersuchungen zeigten, dass bei einer maximalen
Brennstoffkorngröße von 2 mm die entstehenden Sinterklumpen nur leicht größer als
das verwendete Bettmaterial sind.
Versuchsreihen an der 20 kWth.-Wirbelschichtanlage zeigten, dass bei dieser maximalen
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Brennstoffkorngröße die Hydrodynamik des Prozesses durch die entstehenden Sinter-
klumpen nicht signifikant beeinflusst wird. Daher wurde der Brennstoff für alle expe-
rimentellen Untersuchungen mittels einer Hammermühle und eines geeigneten Sichters
mit einer Maschenweite von 2 mm auf eine maximale Größe von 2 mm gemahlen.
Die Korngrößenverteilung dieser Aufmahlung ist in Abbildung 3.4b dargestellt. Der
Großteil der Asche befindet sich dabei in einem Korngrößenbereich von 1 - 2 mm und
wird daher nicht vollständig als Flugstaub ausgetragen, sondern Teile verbleiben im
Bettinventar, wo sie sich anreichern können.
5.9.2 Einfluss von Mineralien auf die Wasserdampfvergasung
Die sich anreichernde Asche zirkuliert zusammen mit dem Bettmaterial zwischen den
beiden Reaktoren. Die Aschemineralien können dabei an verschiedenen Nebenreaktio-
nen teilnehmen. Insbesondere der hohe Eisenanteil kann zu erheblichen Prozessver-
änderungen führen: Der Eisenanteil der Asche wird im Verbrennungsreaktor oxidiert
und anschließend im Vergasungsreaktor (teilweise) reduziert. Der dadurch in den Ver-
gasungsreaktor eingebrachte Sauerstoff oxidiert wiederum einen Teil des Produktgases
und verändert somit dessen Zusammensetzung und Heizwert. Dadurch verschiebt sich
auch die Energiebilanz des Vergasungsprozesses (siehe Kapitel 7.4.2). Dieser Einfluss
der Bettasche wurde in früheren Untersuchungen zur Wasserdampfvergasung von Klär-
schlamm nicht berücksichtigt. Analogien zu diesen Reaktionen finden sich in Untersu-
chungen zum Chemical-Looping-Combustion Verfahren.
Im Chemical-Looping-Combustion Verfahren werden Oxidations- und Reduktionsreak-
tionen gezielt genutzt, um mittels eines festen Sauerstoffträgers (im Chemical-Looping-
Combustion Verfahren meistens als “oxygen carrier“ bezeichnet) einen Brennstoff in
einem reduzierenden Reaktor (im Chemical-Looping-Combustion Verfahren meistens
als “fuel reactor“ bezeichnet) umzusetzen [198]. Der reduzierte Sauerstoffträger wird
in einem oxidierenden Reaktor (im Chemical-Looping-Combustion Verfahren meistens
als “air reactor“ bezeichnet) wieder oxidiert und dadurch regeneriert [155]. Ziel des
Chemical-Looping-Combustion Verfahrens ist die Umsetzung des gesamten Brennstof-
fes in einen Abgasstrom, welcher möglichst nur aus CO2 und H2O besteht. Nach einer
Kondensation zur Feuchtigkeitsabscheidung kann das CO2 sehr effizient aufbereitet
werden. Das Chemical-Looping-Combustion Verfahren wird dadurch in der Regel als
CCS/CCU Verfahren eingeordnet. Aktuelle Forschungsvorhaben zielen darauf ab, einen
möglichst kostengünstigen und effizienten Sauerstoffträger zu entwickeln.
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Ein vereinfachtes Grundprinzip dieses Chemical-Looping-Combustion Verfahrens ist in
Abbildung 5.11 dargestellt. Die beiden Reaktionsgleichungen (5.6) und (5.7) stellen
eine allgemeine Form der Brennstoffumsetzung dar [136].
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Abbildung 5.11: Prinzip des
Chemical-Looping-Combustion Ver-
fahrens (frei nach [198])
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Abbildung 5.12: Prinzip der Wasserdampf-
vergasung mit Berücksichtigung der Asche-
reaktionen
CO(g) +MeOα(s) 
 CO2(g) +MeOα−1(s) (5.6)
H2(g) +MeOα(s) 
 H2O(g) +MeOα−1(s) (5.7)
In der Vergangenheit wurde bereits in zahlreichen Studien die Sauerstofftransport-
kapazität verschiedener natürlicher und künstlicher Materialien untersucht. Die am
häufigsten verwendeten Sauerstoffträger basieren auf Ni-, Cu-, Fe-, Mn-, Co- und
Ca-Verbindungen [8, 55, 219]. Bei der Wasserdampfvergasung kann die sich im Prozess
anreichernde Asche ebenfalls zu solch einem Sauerstofftransport zwischen den Reakto-
ren führen. Ein vereinfachtes Prinzipbild des Wasserdampfvergasungsverfahrens unter
Berücksichtigung dieses Sauerstofftransportes ist in Abbildung 5.12 dargestellt.
Von den in der Asche vorliegenden Elementen (siehe Tabelle D.2) ist Eisen als einziger
Sauerstoffträger in nennenswertem Umfang vorhanden. Daher wird im Folgenden ein
vereinfachtes Reaktionssystem betrachtet, in dem ausschließlich Eisen als Sauerstoff-
träger wirkt. Dabei wird davon ausgegangen, dass Eisen in Reinform vorliegt und nicht
in verschiedenen Mineralphasen gebunden ist. Weiterhin wird davon ausgegangen, dass
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Tabelle 5.2: Reduzierende und oxidierende Reaktionen und deren
Reaktionsenthalpien3
reduzierende Reaktionen
Fe2O3 +
1
3CO → 23Fe3O4 + 13CO2 ∆Ho25◦C = +2, 8 kJmol
Fe2O3 +
1
3H2 → 23Fe3O4 + 13H2O ∆Ho25◦C = +16 kJmol
Fe2O3 + CO → 2FeO + CO2 ∆Ho25◦C = 31, 2 kJmol
Fe2O3 +H2 → 2FeO +H2O ∆Ho25◦C = 72, 4 kJmol
Fe2O3 + 3CO → 2Fe+ 3CO2 ∆Ho25◦C = −6, 7 kJmol
Fe2O3 + 3H2 → 2Fe+ 3H2O ∆Ho25◦C = 116, 7 kJmol
oxidierende Reaktionen
2
3Fe3O4 +
1
6O2 → Fe2O3 ∆Ho25◦C = −96, 6 kJmol
2FeO + 12O2 → Fe2O3 ∆Ho25◦C = −314, 2 kJmol
2Fe+ 32O2 → Fe2O3 ∆Ho25◦C = −842, 2 kJmol
nur die Gaskomponenten CO und H2 an den Reduktionsreaktionen teilnehmen20.
Thermodynamische Simulationen mit FactSage® [111] haben gezeigt, dass in oxidie-
renden Atmosphären, immer Fe2O3 als stabile Phase entsteht. Daher kann davon aus-
gegangen werden, dass sich im Verbrennungsreaktor in diesem vereinfachten System
immer Fe2O3 bildet.
In diesem vereinfachten System können die in Tabelle 5.2 zusammengefassten Reaktio-
nen ablaufen.
Aus diesen Reaktionsgleichungen ist ersichtlich, dass die Oxidationsreaktionen im Ver-
brennungsreaktor stark exotherm sind. Das bedeutet: Im oxidierenden Reaktor wird
Wärme frei. Übertragen auf den Wasserdampfvergasungsprozess bedeutet dies, dass
neben dem Sauerstofftransport vom Verbrennungs- in den Vergasungsreaktor auch ein
Transport von Reaktionsenthalpie vom Vergasungs- in den Verbrennungsreaktor statt-
findet (siehe Abbildung 5.12).
Kenntnisse über den Reaktionsumsatz unter den vorliegenden Bedingungen sind not-
wendig, um den Einfluss des Sauerstofftransportes durch die Brennstoffasche auf den
Prozess abschätzen zu können. Dazu wurden zur Quantifizierung dieses Effektes ex-
perimentelle Untersuchungen an der 5 kWth. Batch Wirbelschichtanlage (siehe Abbil-
20Nach einer Studie von Abad et al. ist die Reaktionskinetik von anderen Gaskomponenten wie
z. B. CH4 wesentlich langsamer, sodass der Umsatz von diesen Gasen in einer ersten Betrachtung
zu vernachlässigen ist [1].
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Abbildung 5.13: Thermodynamisches Gleichgewicht von Fe2O3 bei verschie-
denen Gasatmosphären (ϑ = 800 ◦C; p = 1 bar)
dung 3.2) durchgeführt: Es wurde Brennstoffasche unter verschiedenen Bedingungen in
einen Wirbelschichtprozess eingebracht und die dabei umgesetzte Gasmenge gemessen.
Thermodynamische Untersuchungen zum Sauerstofftransport
Im Vorfeld zu den experimentellen Untersuchungen zum Sauerstofftransport zwischen
den beiden Reaktoren wurde das thermodynamische Gleichgewicht des vereinfachten
Reaktionsregimes bei verschiedenen Temperaturen und Gasatmosphären berechnet.
Die Berechnungen wurden mit der thermodynamischen Simulationssoftware FactSage®
durchgeführt [111]. Exemplarisch sind die Ergebnisse von zwei Reaktionssystemen in
der Abbildung 5.13 dargestellt.
Es ist ersichtlich, dass ein zunehmender H2O- bzw. CO2-Partialdruck einen hemmen-
den Effekt auf die Reduktion von Fe2O3 zu FeO bzw. Fe hat. Untersuchungen von
Abad et al. zeigen ähnliche Ergebnisse [3]. So reagiert z. B. Fe2O3 bei atmosphärischem
Druck (p = 1 bar), einer Temperatur von 800 ◦C und einer Gasatmosphäre bestehend
aus 50 Vol.-% Wasserstoff und 50 Vol.-% Stickstoff zu elementarem Eisen. Wenn jedoch
der inerte Stickstoff durch das Oxidationsmittel Wasserdampf ersetzt wird, reduziert
Fe2O3 nur zu FeO. Bei solch einer Reduktion von Fe2O3 zu FeO wird 1 MolO/MolFe2O3
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freigesetzt (siehe Tabelle 5.3). Bezogen auf das Molgewicht von Fe2O3 bedeutet dies
eine Sauerstofffreisetzung von 6,26 MolO/kgFe2O3 , oder, multipliziert mit dem Eisenan-
teil γKS,AFe = 13,8 Ma.-% in der Asche (siehe Tabelle D.2), eine Sauerstofffreisetzung
von 0,86 MolO/kgAsche.
Tabelle 5.3: Freigesetzter Sauerstoff bei den verschiedenen Reduktionsschrit-
ten von Fe2O3
Sauerstofffreisetzung
Reaktionsfortschritt
X
MolO
kgFe2O3
MolO
kgAsche
gO
kgFe2O3
gO
kgAsche
-
Fe2O3 → Fe3O4 2,09 0,29 33,40 4,61 0,33
Fe2O3 → FeO 6,26 0,86 100,19 13,83 1
Fe2O3 → Fe 18,79 2,59 300,57 41,48 3
Zur Bewertung solcher Reduktionsreaktionen haben sich einige dimensionslose Bewer-
tungsgrößen etabliert. Eine häufig verwendete Größe ist der Reduktionsfortschritt X
(Gleichung (5.8)) [3]. Dieser Wert beschreibt das Verhältnis aus der Massendifferenz
zwischen dem Sauerstoffträger in der vorliegenden (M) und vollständig reduzierten
(Mred) Form, zu der Massendifferenz zwischen der vollständig oxidierten (Mox) und
der vollständig reduzierten Form (Mred). Die Konversion von Fe2O3 zu FeO wird für
die folgende Arbeit als vollständige Konversion (X = 1) definiert. In Tabelle 5.3 sind
die freigesetzten Sauerstoffstoffmengen und -massen für die verschiedenen Reduktions-
schritte zusammengefasst.
X = 1−Xr = M −Mred
Mox −Mred (5.8)
Die thermodynamischen Berechnungen zeigten, dass Eisen als Sauerstoffträger eine
Sauerstoffmasse von 100,1 gO/kgFe2O3 freisetzen kann. Bezogen auf den Eisengehalt
von 13,8 Ma.-% in der Asche (Tabelle D.2) entspricht dies einer freigesetzten Sau-
erstoffmasse von 13,8 gO/kgAsche. Im Vergleich zu anderen Sauerstoffträgern, die für
das Chemical-Looping-Combustion Verfahren untersucht wurden, ist dies ein niedriger
Wert (siehe Tabelle G.1).
Der Einfluss dieses Sauerstofftransportes auf den Gesamtprozess wird in Kapitel 7.4.2
beschrieben.
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Methodik der experimentellen Untersuchungen
Um den Sauerstofftransport experimentell zu quantifizieren, wurde das Reduktionsver-
halten von Klärschlammasche in der 5 kWth.-Batch-Wirbelschichtanlage (siehe Kapi-
tel 3.1.2) untersucht. Dazu wurde Asche nach folgender Methode erzeugt:
Klärschlamm wurde in der 20-kWth.-Wirbelschichtanlage in Verbrennungskonfigurati-
on (Abbildung 3.1) verbrannt (ϑ = 900 ◦C, nLZ = 1,5, Bettmaterial: Quarzsand).
Zusätzlich zum Brennstoff wurde Bettmaterial im Verhältnis von 3 kgBr,waf/kgBett dem
Reaktor zugeführt. Über den Überlauf wurde Material aus dem Wirbelbett abgeführt
und mittels eines Siebes (Maschenweite: 750 µm) wurde die Klärschlammasche vom
Bettmaterial getrennt.
Um den Sauerstofftransport experimentell zu untersuchen, wurde in der
5 kWth.-Batch-Wirbelschichtanlage ein Wirbelbett aus 1 kg inertem Quarzsand mit
einer Mischung aus N2, Dampf und oxidierbarem Gas (H2/CO/CH4) fluidisiert, um
das Produktgas eines Vergasungsprozesses zu simulieren. Sobald stabile Bedingungen
in Bezug auf Temperatur, Druck und Gaszusammensetzung erreicht wurden, wurde
eine definierte Aschenmenge MAsche über die Schleuse in das Wirbelbett eingebracht.
Stattfindende Reduktionsreaktionen konnten an Veränderungen der Gaszusammenset-
zung am Reaktorausgang detektiert werden: Die Konzentration an oxidierbaren Gasen
(H2, CO, CH4) nahm ab, die Konzentration an Oxidationsprodukten (H2O, CO2) nahm
entsprechend zu. Nachdem die Reaktionen, welche mit der eingebrachten Asche ablau-
fen, vollständig abgeschlossen waren, erreichten die Gaskonzentrationen wieder den
Ausgangszustand. Aus dem Verlauf der Gaskonzentrationen vom Beginn der Asche-
zugabe (t = 0) bis zum Erreichen der Ausgangsgaskonzentration (t = T ), kann die
umgesetzte Gasmenge sowie die Reaktionsrate berechnet werden. Die Reaktionsrate ri
ist definiert als die Differenz zwischen zu- und abgeführter Stoffmenge einer Gaskompo-
nente, bezogen auf die Menge der zugeführten Asche (Gleichung (5.9)). Eine Integration
der Reaktionsrate ri über die Zeit ergibt den Reaktionsumsatz Ui (Gleichung (5.10)).
Bezogen auf den Eisengehalt der Asche (siehe Tabelle D.2) lässt sich daraus der Reak-
tionsfortschritt Xi berechnen.
In einer Versuchsreihe wurde der Einfluss der Temperatur und der Gaszusammen-
setzung auf die Reaktionsrate ri und den Reaktionsumsatz Ui (bzw. Reaktionsfort-
schritt Xi) untersucht.
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ri(t) =
N˙i t=0;T − N˙i(t)
mAsche
in
molO
kgAsche · s (5.9)
Ui =
t=T∑
t=0
(ri(t) · ∆t) in molO
kgAsche
(5.10)
Xi =
Ui
0, 86
in − (5.11)
Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen
Exemplarisch zeigt Abbildung 5.14 den Verlauf eines Experimentes. In diesem Ex-
periment wurde 1 kg Bettmaterial mit einer Gasmischung, bestehend aus 30 Vol.-%
Wasserstoff und 70 Vol.-% Stickstoff, bei einer Temperatur von 800 ◦C fluidisiert.
Zum Zeitpunkt t = 0 s wurden 200 g Asche zugegeben. Durch die Zuführung des kal-
ten Materials und den endothermen Reduktionsreaktionen (siehe Tabelle 5.2) nahm die
Betttemperatur kurzzeitig um ca. 70 K ab, wurde aber durch die elektrische Beheizung
nach wenigen Minuten wieder auf den Ausgangswert stabilisiert. Zeitgleich sank durch
die Reaktion vonWasserstoff mit der Brennstoffasche die H2-Konzentration deutlich ab.
Nach 1000 s und Vollendung der Reduktionsreaktionen (t = T) wurde die Ausgangs-
wasserstoffkonzentration wieder erreicht. Abbildung 5.14b zeigt die Reaktionsrate ri
und den Reaktionsumsatz Ui über die Versuchsdauer. Zu Beginn ist die Reaktionsrate
sehr hoch, flacht aber schnell ab. Nach ca. 1000 s erreicht die Reaktionsrate Werte na-
he 0. Entsprechend nimmt der Reaktionsumsatz zu Beginn schnell zu und flacht dann
ab. In diesem Experiment wurde ein Reaktionsumsatz Ui = 1,5 molO/kgAsche, bzw. ein
Reaktionsfortschritt von X = 1,7 erreicht.
Dieser Versuch wurde bei verschiedenen H2/H2O-Verhältnissen wiederholt.
Abbildung 5.15a zeigt den Reaktionsfortschritt bei einer Temperatur von 800 ◦C und
verschiedenen H2/H2O-Verhältnissen. Dabei zeigte sich deutlich der Einfluss des Was-
serdampfgehaltes: Bei steigendem Wasserdampfgehalt nimmt der Reaktionsumsatz Ui
(bzw. der Reaktionsfortschritt Xi) ab. Zur besseren Einordnung dieser Werte wurden
die Versuchspunkte in Abbildung 5.15b in das thermodynamische Gleichgewichtsdia-
gramm von Eisen eingetragen. Das Gleichgewichtsdiagramm zeigt, dass bei diesem ver-
einfachten Reaktionsmodell nur bei sehr niedrigem H2/H2O-Verhältnis von < 0,5 ein
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Abbildung 5.14: Reaktionsverlauf in einer reduzierenden Atmosphäre
(ϑ = 800 ◦C, yH2 = 30 Vol.-%, yN2 = 70 Vol.-%)
Reaktionsfortschritt von > 1 erreicht werden kann. Auch hat, laut diesem thermodyna-
mischem Gleichgewicht, der Reaktionsfortschritt für einen H2/H2O-Bereich von 0,5 - 2
den konstanten Wert X = 1. Jedoch zeigen die experimentellen Ergebnisse aus Ab-
bildung 5.15a selbst bei einem H2/H2O-Verhältnis von 0,95 einen Reaktionsfortschritt
von > 1,2, also einen Umsatz oberhalb des thermodynamischen Gleichgewichtes.
Daraus folgt, dass die Vereinfachung der ablaufenden Reaktionen auf Eisenoxidver-
bindungen nicht ausreichend ist, um den Prozess vollständig zu beschreiben. Es wird
angenommen, dass das Eisen in der Asche nicht nur als Oxidverbindung vorliegt, son-
dern in verschiedenen Mineralstrukturen und -verbindungen eingebunden ist, wodurch
zahlreiche heterogene Reaktionen zwischen den Mineralien und den Gasen stattfinden
können. Auch können andere in der Asche vorkommende Elemente wie z. B. Ca oder
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Mg an den Redox-Reaktionen teilnehmen [127, 219].
In Abbildung 5.16 ist der Einfluss der Temperatur auf den Reaktionsumsatz darge-
stellt. Dabei zeigt sich ein zunehmender Reaktionsumsatz bei steigender Temperatur.
Dieser Trend stimmt mit thermodynamischen Gleichgewichtsberechnungen, sowie mit
experimentellen Untersuchungen anderer Autoren überein [153]: Mit steigender Tem-
peratur wird das Gleichgewicht, unter sonst gleichen Bedingungen, hin zu höheren
Reaktionsfortschritten verschoben. Zusätzlich nimmt durch die höhere Temperatur die
Kinetik der Reaktionen zu, wodurch ebenfalls höhere Reaktionsfortschritte erreicht
werden können.
Abbildung 5.17 zeigt den Einfluss von verschiedenen Gasen21 und Gasmischungen bei
einer konstanten Temperatur von 800 ◦C. Diese Versuchsreihen zeigten, dass für ver-
schiedene Gasmischungen bestehend aus H2, CO, CH4, H2O (sowie N2) derselbe Trend
zutrifft: Mit steigender H2O-Konzentration im Gas sinkt die Konversion ab. Auch zeigte
sich, dass in Gasmischungen überwiegend H2 (66 % - 75 %), in einem deutlich gerin-
gerem Umfang CO (20 % - 30 %) und nur zu einem sehr geringen Anteil CH4 (< 5 %)
von der Asche oxidiert wird. Diese unterschiedliche Reaktivität der Gase wird auch von
Abad et al. bestätigt [1].
Des Weiteren zeigten die Experimente, dass die Asche einen katalytischen Effekt auf die
Wasser-Gas Shiftreaktion besitzt. Auch dies wird von Literaturquellen bestätigt [135,
253].
21Für die Experimente mit einer Mischung aus CO und H2O muss hinzugefügt werden, dass das
Eingangsgasgemisch aus CO, H2O (sowie N2) besteht, jedoch aufgrund der Wasser-Gas Shiftreaktion
(Gleichung (2.10)) ein H2- bzw. CO2-Anteil im Wirbelbett vorhanden ist.
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Abbildung 5.15: Reaktionsverlauf bei verschiedenen H2O
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Übertragbarkeit der Ergebnisse auf den Wasserdampfvergasungsprozess
Die Wasserdampfvergasung findet im Vergasungsreaktor bei Temperaturen von
750 - 850 ◦C sowie einer Atmosphäre, bestehend überwiegend aus H2, CO, CH4, CO2
sowie H2O statt. Ausgehend von den Ergebnissen des vorherigen Kapitels führt dies zu
einer möglichen Sauerstofftransportkapazität von ca. 0,8 - 1 molO/kgAsche (siehe Abbil-
dungen 5.16 und 5.17). Dieser Sauerstofftransport kann je nach Zirkulationsrate und
Ascheanteil im Bett einen signifikanten Teil des Produktgases oxidieren.
Allerdings müssen einige Einschränkungen bei der Übertragung dieser Ergebnisse von
den Batch-Versuchen auf einen kontinuierlichen Wasserdampfvergasungsprozess be-
achtet werden: In den hier durchgeführten Batch-Versuchen wurde die Verweilzeit
des Materials nicht beachtet. In allen Versuchen wurde eine ausreichend lange Re-
aktionszeit von bis zu 30 Minuten gewählt. Die typische Verweilzeit in einem kom-
merziellen Wasserdampfvergasungsprozess beträgt lediglich mehreren Minuten [182,
216] und ist somit deutlich geringer. Daher wird gegebenenfalls kein Vollumsatz er-
reicht und niedrigere Stoffmengen umgesetzt. Ein weiterer Aspekt ist die Alterung
bzw. Degradation des Materials. TGA und Wirbelschichtexperimente haben gezeigt,
dass sich die Reaktivität und damit die Sauerstofftransportkapazität eines Sauerstoff-
trägers bei einer zunehmenden Zahl an Oxidations- und Reduktionszyklen ändert [9,
158]. Für einige Materialien (z. B. Ilmenite) steigt die Sauerstofftransportkapazität
durch Aktivierungseffekte mit zunehmender Zyklenzahl an [9, 159], wohingegen für
andere Materialien (z. B. Ca-haltige Materialien) die Reaktivität durch Versinterungs-
effekte abnimmt [220]. Auch wurde der Sauerstofftransport in dieser Arbeit nur in
Batch-Versuchen untersucht. Auch dadurch können sich bei der Übertragung in einen
kontinuierlichen Betrieb Unterschiede ergeben.
Jedoch sind die hier durchgeführten Versuche für eine erste Abschätzung des Einflusses
der Brennstoffasche auf den Vergasungsprozess ausreichend. Im Rahmen der Prozess-
simulationen in Kapitel 7 wurden die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen
zur Sauerstofftransportkapazität der Asche in ein Prozessmodell integriert. Diese Un-
tersuchungen zeigen, dass die Asche einen signifikanten Einfluss auf den Prozess besitzt
(siehe Kapitel 7.4.2).
5.9.3 Schwermetallbeladung der Aschen
Insbesondere für Klärschlamm (siehe Kapitel A.2.2), aber auch für andere biogenen
Brennstoffe ist die Verwertbarkeit der anfallenden Aschen ein wichtiger Aspekt für
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eine nachhaltige Biomassenutzung. Für die Nutzung der Asche als Ersatzdünger in
der Landwirtschaft ist die Schwermetallbeladung einer der Haupthinderungsgründe.
Um die Anreicherung von Schadstoffen in den Böden zu vermeiden, gibt es stren-
ge Grenzwerte, welche die Eignung verschiedener Stoffe als Dünger definieren. Diese
Schadstoffkonzentrationen sind in Richtlinien wie der Klärschlammverordnung oder der
Düngemittelverordnung definiert [34, 35]. Von Langenohl wurden die zulässigen Wer-
te zusammengefasst (siehe Tabelle G.2) [147]. Die Schwermetallkonzentrationen der
verwendeten Brennstoffe sind in Tabelle D.3 dokumentiert.
Zur besseren Übersichtlichkeit sind in Abbildung 5.18a die Schwermetallkonzentratio-
nen der verschiedenen Klärschlammchargen, sowie in Abbildung 5.18b die der Rinder-
und Schweinegülle im Verhältnis zu den zulässigen Grenzwerten nach Langenohl dar-
gestellt. Das Diagramm 5.18a zeigt, dass die Schwermetallkonzentrationen der ana-
lysierten Brennstoffchargen stark schwanken. Die meisten analysierten Schwermetall-
konzentration lagen unterhalb des Grenzwertes, jedoch wurde bei manchen Elementen
(insb. Cu) der Grenzwert stark überschritten. Beim Vergleich mit Literaturangaben
zeigt sich, dass die Schwermetallkonzentrationen des verwendeten Klärschlammes leicht
oberhalb von Literaturangaben liegen (siehe Tabelle D.3). Für die verwendete Rinder-
und Schweinegülle wurden Konzentrationen deutlich unterhalb des Grenzwertes analy-
siert. Lediglich der Nickelgrenzwert wurde bei der Rindergülle überschritten. Folglich
ist die direkte Nutzung der Klärschlammasche als Ersatzdünger oftmals nicht möglich,
und somit ist eine Schwermetallentfrachtung notwendig.
In mehreren Studien wurde publiziert, dass sich die Schwermetallkonzentration bei
Prozesstemperaturen von 800 - 900 ◦C durch Zugabe von Chlor, oder durch eine redu-
zierende Atmosphäre [152, 170, 171, 171, 239] senken lässt. Um solch eine Schwerme-
tallentfrachtung zu untersuchen, wurde Klärschlamm unterschiedlichen Atmosphären
ausgesetzt und die Änderung der Schwermetallkonzentration in der Asche gemessen.
Dazu wurde Klärschlamm in einer oxidierenden (nLZ = 1,5, ϑCo= 900 ◦C, Bettmaterial:
Quarzsand) und in einer leicht reduzierenden (nLZ = 0,8, ϑCo= 900 ◦C, Bettmaterial:
Quarzsand) Atmosphäre verbrannt. Zusätzlich wurde Klärschlamm unter Zugabe von
Chlor (in Form von Ammoniumchlorid) in einer oxidierenden (nLZ = 1,5, ϑCo= 900 ◦C,
Bettmaterial: Quarzsand) und einer reduzierenden (nLZ = 0,8, ϑCo= 900 ◦C, Bettma-
terial: Quarzsand) Atmosphäre verbrannt. Bei diesen Versuchen konnte keine deutliche
Reduktion der Schwermetallkonzentration beobachtet werden. Lediglich die Cadmium-
und die Quecksilberkonzentration konnten gesenkt werden. Dies wurde aufgrund der
hohen Flüchtigkeit und des niedrigen Dampfdruckes dieser Elemente auch erwartet.
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(b) Schwermetallkonzentration der verwendeten Güllen
Abbildung 5.18: Schwermetallkonzentration der Brennstoffe in Relation zum
Grenzwert
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Des Weiteren wurde das Verhalten der Schwermetallelemente in den beiden Reakto-
ren eines Wasserdampfvergasungsprozesses untersucht: Dazu wurde Klärschlamm zu-
erst in einer Batchvergasung vergast (ϑGa= 800 ◦C, S/C = 1,5 molH2OmolC , Bettmaterial:
Quarzsand) und der entstehende Koks vom Bettmaterial getrennt. Der Koks wurde
anschließend in einer oxidierenden (nLZ = 1,5, ϑCo= 900 ◦C, Bettmaterial: Quarzsand)
Atmosphäre verbrannt. Auch bei diesen Versuchen konnte keine deutliche Reduktion
der Schwermetallkonzentration (abgesehen von der Cadmium- und der Quecksilberkon-
zentration) beobachtet werden. Eine zuverlässige Senkung aller Schwermetallkonzen-
trationen unterhalb der Grenzwerte ist daher im Vergasungsprozess vermutlich ohne
weitere Verfahrensveränderungen nicht möglich.
5.10 Zwischenfazit der experimentellen Untersuchun-
gen
In diesem Kapitel wurden im Rahmen von experimentellen Untersuchungen verschie-
dene Aspekte der Einsetzbarkeit von Klärschlamm, sowie Rinder- und Schweinegülle
als Brennstoff für die Wasserdampfvergasung untersucht.
5.10.1 Einfluss des Brennstoffes auf die Vergasung
Zusammengefasst kann gesagt werden, dass Klärschlamm und Gülle ein großes Poten-
tial als Brennstoff für die Zweibett-Wasserdampfvergasung bieten. Vergasungsexperi-
mente haben gezeigt, dass die Produktgasausbeuten Y PG der biogenen Brennstoffe nur
leicht unterhalb der Produktgasausbeute von Holz liegen. Auch im Bereich der Produkt-
gaszusammensetzung yPGi gibt es nur kleinere Unterschiede zwischen den verschiedenen
Brennstoffen. Eine Herausforderung ist der höhere Stickstoff-, Schwefel- und Chlorge-
halt der biogenen Brennstoffe, was zu deutlich erhöhten Begleitgaskonzentrationen wie
z. B. Teer, NH3, H2S und Cl im Produktgas führt. Dabei wurden insbesondere sehr
hohe Ammoniakkonzentrationen von bis zu 6 Vol.-%tr. gemessen. Allerdings konnten
durch Zugabe von aktiven Bettmaterialien wie z. B. Kalkstein diese Begleitgaskonzen-
trationen signifikant gesenkt werden. Neben den höheren Begleitgaskonzentrationen
im Produktgas verursacht der höhere Stickstoff-, Schwefel- und Chlorgehalt der Brenn-
stoffe auch höhere Konzentrationen an Begleitgasen (NOx, SOx, HCl) im Rauchgas des
Verbrennungsreaktors. Insbesondere verursacht die Rezirkulation von Produktgas und
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des darin enthaltenen Ammoniaks sehr hohe NOx-Konzentrationen im Rauchgasstrom
des Verbrennungsreaktors.
5.10.2 Einfluss der Asche auf den Prozess
In diesen Untersuchungen wurde deutlich, dass der hohe Aschegehalt der Brennstoffe
den Prozess beeinflussen kann. Dies ist insbesondere bei Klärschlamm, bedingt durch
dessen hohen Ascheanteil von nahezu 50 Ma.-%wf, der Fall: So führt der hohe Aschean-
teil zur Bildung von Sinterklumpen, welche die Hydrodynamik beeinflussen. Jedoch
kann die Größe dieser Sinterklumpen durch die Brennstoffaufbereitung beeinflusst wer-
den. Untersuchungen haben gezeigt, dass Sinterklumpen bis zu einer max. Brennstoff-
korngröße von 2 mm die Hydrodynamik in den hier verwendeten Versuchsanlagen nicht
signifikant beeinflussen. Aus der in dieser Arbeit verwendeten Brennstoffaufbereitung
resultiert eine Asche mit einer maximalen Korngröße von 2 mm. Bei dieser Vertei-
lung wird die Asche überwiegend nicht als Flugstaub ausgetragen und reichert sich im
Prozess an.
Die sich anreichernde Asche kann zu unerwünschten Nebenreaktionen wie z. B. einem
Sauerstofftransport zwischen den Reaktoren führen. Analog zum Chemical-Looping-
Combustion Prozess transportiert die zirkulierende Asche Sauerstoff vom Verbrennungs-
in den Vergasungsreaktor, wodurch ein Teil des Produktgases (insbesondere H2) oxi-
diert und somit der Heiz- und Brennwert des Produktgases gesenkt wird. Batch-Unter-
suchungen haben gezeigt, dass dieser Sauerstofftransport unter den vorliegenden Be-
dingungen einen Wert ca. 1 molO/kgAsche erreichen kann.

Kapitel 6
Elementarbilanzen
Im vorherigen Kapitel wurde der Einfluss von verschiedenen biogenen Brennstoffen auf
den Wasserdampfvergasungsprozess experimentell untersucht. Für die Validierung die-
ser Experimente und die spätere Prozessmodelierung (Kapitel 7) sind Elementarbilan-
zen von Bedeutung. In bisherigen veröffentlichten Arbeiten zur Wasserdampfvergasung
wurden Elementarbilanzen nur sehr spärlich publiziert. Lediglich in Arbeiten von Pfei-
fer und Siefert wurde darauf eingegangen [175, 217].
6.1 Methodik der Prozessbilanzierung
Als Grundlage für Elementarbilanzen sind möglichst genaue Kenntnisse über sämtliche
zu- und abgeführten Stoffströme notwendig. Diese Stoffströme wurden bereits in Ka-
pitel 2.6 beschrieben und definiert. Die Bestimmung der einzelnen Stoffströme erfolgte
nach folgender Methodik:
• Anhand des dosierten Brennstoffstromes M˙GaBr und der Brennstoffzusammenset-
zung (siehe Tabelle 3.1) kann der Stoffstrom der zugeführten Brennstoffelemente
N˙GaBr {C,H,O,N, S, Cl} berechnet werden.
• Der Stoffstrom des zugeführten Dampfes N˙Ga{H2O} ergibt sich als Summe aus
dem Stoffstrom der Brennstofffeuchte N˙GaBr {H2O} und dem Stoffstrom des zuge-
führten Fluidisierungsdampfes N˙GaVM .
• Die spezifische Produktgasausbeute Y PG wurde bereits in den Kapiteln 5.3 bis 5.7
präsentiert. Unter der Annahme, dass es sich beim Produktgas um ein idea-
les Gas handelt, kann mittels der idealen Gasgleichungen der Produktgasstrom
N˙PG{H2, CO,CO2, CH4, C2 − C4, NH3, H2S} berechnet werden.
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• Zur Bestimmung der im Teer gebundenen Stoffströme wurden die Rückstände
einer gravimetrischen Teerprobe im IFK eigenen Brennstoﬄabor analysiert. Aus
der spezifischen Teerausbeute (siehe Kapitel 5.3.3) und der Teerzusammenset-
zung (siehe Tabelle 5.1) kann der Stoffstrom der im Teer gebundenen Elemente
N˙PGgrav.Teer{C,H,O,N, S} bestimmt werden.
• In einem Wasserdampfvergasungsprozess wird die Filter- und Zyklonasche des
Vergasungsreaktors in der Regel in den Verbrennungsreaktor rezirkuliert (siehe
Abbildung 4.1), um den Energiegehalt des organischen Anteils zu nutzen. Da-
her werden im Rahmen dieser Bilanzrechnung die in der Zyklon- und der Fil-
terasche des Vergasungsreaktors enthaltenen Brennstoffhauptelemente M˙GaZF dem
Verbrennungsreaktor zugeschlagen.
• Die Menge des im Koks gebundenen Kohlenstoffes
M˙GaK {C} wurde aus dem Abgasstrom des Verbrennungsreaktors N˙RG{CO2, CO}
berechnet. Dabei wird angenommen, dass der gesamte im Koks gebundene Koh-
lenstoff im Verbrennungsreaktor in CO2 bzw. CO umgesetzt wird und kein Koks
in den Vergasungsreaktor zurückgeführt, bzw. in den Zyklon und Kerzenfilter
des Verbrennungsreaktors ausgetragen wird. Feststoffproben haben gezeigt, dass
diese Annahmen zutreffen. Aus diesem Kohlenstoffstrom und der Kokszusammen-
setzung γKi (Tabelle D.5) kann der im Koks enthaltene Wasserstoff-, Sauerstoff-,
Stickstoff-, Schwefel- und Chlorstrom M˙GaK {H,O,N, S, Cl} berechnet werden.
Einige dieser Bilanzgrößen konnten nicht exakt quantifiziert werden und sind daher
mit kleineren methodischen Fehlern und Unsicherheiten behaftet:
• Teermassenstrom und Teerzusammensetzung
Die leichten Teerkomponenten (insb. BTX-Fraktionen) verdampfen bei der gra-
vimetrischen Analyse und sind daher nicht im Teerrückstand enthalten [234].
Daher wird ein Teil der Teere in dieser Bilanz nicht erfasst. Zur Korrektur ist
eine Addition der gravimetrischen und GC-MS Teeranalyse aufgrund des Über-
schneidungsbereiches bei der Teeranalyse, siehe Kapitel B.2.1 und [110] nicht
möglich. Da sich die Anteile der verdampften Stoffe bei unterschiedlichen Teer-
zusammensetzungen stark unterscheiden, lassen sich die beiden Analysen auch
nicht anteilig addieren.
• Sauerstofftransport
In Kapitel 5.9.2 wurde der Sauerstofftransport des Bettmaterials detailliert unter-
sucht. Der so in den Vergasungsreaktor eingebrachte Sauerstoff N˙ZB+{O} kann
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in dieser Bilanzrechnung nicht erfasst werden, da er überwiegend in H2O bzw.
CO2 oxidiert. Da der überwiegende Anteil dieser beiden Gaskomponenten im
Produktgas des Vergasungsreaktors aus den Vergasungsreaktionen stammt (sie-
he Tabelle 2.1), kann nicht unterschieden werden, welcher Anteil dieser beiden
Gaskomponenten aus dem Brennstoff stammt und welcher Anteil aus Aschere-
duktionsreaktionen (siehe Tabelle 5.2). Daher wird der übertragene Sauerstoff in
den Bilanzrechnungen vernachlässigt.
• Koksstrom
Eine direkte Bestimmung der Zusammensetzung des zirkulierenden Kokses ist
nicht möglich, da der Koksanteil im zirkulierenden Bettmaterial mit ca. 3 Ma.-%
sehr klein ist. Daher läge die Konzentration der einzelnen Elemente im zir-
kulierenden Bettmaterial weit unterhalb des Analysebereiches der verwendeten
Elementaranalysatoren [148]. Die durch den Koks übertragenen Stoffströme
N˙GAK {C,H,O,N, S, Cl} mussten daher über eine andere Methodik hergeleitet
werden. Detailliert beschrieben ist diese im folgenden Kapitel 6.2.
• Zyklon- und Filterasche
Eine kontinuierliche Erfassung der anfallenden Asche im Zyklon und Kerzenfilter
des Vergasungs- M˙GaZF und Verbrennungsreaktors M˙CoZF war mit den vorliegenden
Versuchsanlagen nicht möglich. Daher wurde die Gesamtmasse der Zyklon- und
Kerzenfilterasche am Ende jedes Versuchstages gewogen und auf den zugeführten
Brennstoffstrom bezogen.
Ausgehend von diesen Stoffströmen wurden die Elementarbilanzen erstellt. Aufgrund
von Messfehlern und methodischen Unsicherheiten ergeben sich kleinere Abweichun-
gen. Als Qualitätskriterium wurde festgelegt, die maximale Abweichung auf ± 15 %
zu begrenzen. Abgesehen von der Wasserstoffbilanz (Begründung siehe Kapitel 6.3.3)
konnte dies auch erreicht werden. Zur besseren Darstellung wurden die einzelnen Bilan-
zen in Abbildung 6.2 auf 100 % normiert. Die Ergebnistabellen aller Bilanzrechnungen
sind im Anhangkapitel F dokumentiert.
6.2 Bestimmung der im Koks gebundenen Stoffströ-
me
Während der im Koksstrom gebundene Kohlenstoff N˙GAK {C} mittels einer Verbren-
nungsrechnung des Verbrennungsreaktors gut bestimmbar ist, ist die Bestimmung der
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anderen Stoffströme N˙GAK {O,H, S,N.Cl} wesentlich komplexer. So konnte z. B. die
Feuchtigkeit des Rauchgases yRGH2O des Verbrennungsreaktors nicht mit ausreichender
Genauigkeit gemessen werden; folglich war die Bestimmung des Wasserstoffstroms
M˙GAK {H} des Kokses mittels einer Verbrennungsrechnung nicht möglich. Eine Sau-
erstoffbilanzierung des Verbrennungsreaktors zur Bestimmung des Sauerstoffanteils im
Koks war ebenfalls nicht mit ausreichender Genauigkeit möglich.
Daher wurde zur Bestimmung der Elementarströme des Kokses auf eine andere Metho-
de zurückgegriffen: Für die Emissionsuntersuchungen des Verbrennungsreaktors wurden
bereits Koksproben mittels einer Semi-Batch Vergasung erzeugt (siehe Kapitel 5.8.1).
Nach derselben Methodik wurden Koksproben der verschiedenen Brennstoffe bei ver-
schiedenen Betriebsparametern erzeugt und analysiert.
Für die Rindergülle konnte aus technischen Gründen kein Koks erzeugt werden. Auf-
grund der Brennstoffkonsistenz war bei diesem Brennstoff die Trennung von Bettma-
terial und Koks nicht möglich. Für die Bilanz des Rindergülle wurde daher die Zusam-
mensetzung der Schweinegülle verwendet. Da sich die Brennstoffe in der Ursprungszu-
sammensetzung nicht signifikant unterscheiden, kann angenommen werden, dass auch
die Kokszusammensetzung sehr ähnlich ist.
Die im Koks gebundenen Stoffströme N˙GAK {H,O,N, S, Cl} lassen sich berechnen, in-
dem der im Koksstrom gebundene Kohlenstoff N˙GAK {C} mit der Zusammensetzung
dieser Koksproben verrechnet wird. Bei dieser Methodik wird allerdings angenommen,
dass die Zusammensetzung des Vergasungskokses aus der DFB-Vergasung und der
Semi-Batch-Vergasung identisch ist. Aufgrund der unterschiedlich langen Verweilzei-
ten (siehe Kapitel 5.7) können sich daraus kleinere methodische Fehler ergeben.
6.3 Bilanz der verschiedenen Elemente
6.3.1 Kohlenstoffbilanz
Dem Gesamtprozess kann Kohlenstoff in zwei Formen zugeführt werden: Als organi-
scher Kohlenstoff im Brennstoff, sowie als anorganischer Kohlenstoff z. B. in Form
von Karbonaten in der Asche. Für die Bestimmung des Kohlenstoffgehaltes in einem
Brennstoff (Elementaranalyse) wird eine Brennstoffprobe bei Temperaturen von 850 ◦C
vollständig oxidiert; dabei wird der entstehende CO2-Strom auf die eingewogene Brenn-
stoffmasse bezogen [148]. Bei dieser Analyseart wird nicht zwischen organischem und
anorganischem Kohlenstoff unterschieden. Auch besteht die Möglichkeit, dass einzel-
6 Elementarbilanzen 105
ne, thermisch sehr stabile Karbonate bei diesen Bedingungen noch nicht umgesetzt
werden. Da die maximale Prozesstemperatur (ϑCo = 900 ◦C) nur leicht oberhalb der
Analysetemperatur ist, wird davon ausgegangen, dass der freigesetzte Kohlenstoffge-
halt N˙GaBS{C} dem Analysewert entspricht.
Abgeführt wird Kohlenstoff in Form von kohlenstoffhaltigem Produktgas
N˙PG{CO,CO2, CH4, C2−C4}, kohlenstoffhaltigem Teer N˙PGTeer{C} sowie im Rauchgas
des Verbrennungsreaktors N˙RG{CO,CO2} (aus der Verbrennung des Koks- N˙GaK {C}
und des Flugstaubstromes N˙GaZF{C}). Abbildung 6.2a zeigt exemplarisch die Kohlen-
stoffbilanz für eine Vergasung von Klärschlamm (KS), Holzpellets (HP) sowie Rinder-
(RiG) und Schweinegülle (SwG). Aus dieser Bilanz geht hervor, dass insbesondere
der Kohlenstoffanteil χPGC im Produktgas bei zunehmender Vergasungstemperatur an-
steigt. Ebenso ist ersichtlich, dass der Kohlenstoffanteil im Produktgas bei Holzpellets
wesentlich höher ist als bei Klärschlamm und den Güllen.
Der Vergleich zwischen DFB- und Semi-Batch-Vergasung (Abbildung 6.1) zeigt einen
steigenden Kohenstoffanteil im Produktgas χPGC bei steigender Verweilzeit. Dieser Trend
wurde erwartet, da mit zunehmender Verweilzeit im Reaktor ein steigender Brenn-
stoffanteil in Produktgas umgewandelt wird (siehe Kapitel 5.7).
DFB Semi-Batch
mit Überlauf
Semi-Batch DFB Semi-Batch
mit Überlauf
0%
25%
50%
75%
100%
Brennstoff: HolzpelletsBrennstoff: Klärschlamm
χ
P
G
C
Abbildung 6.1: Anteil des Brennstoff-Kohlenstoffes im Produktgas χPGC
bei verschiedenen Konfigurationen (ϑGa = 800 ◦C, S/C = 1,5 molH2OmolC ,
Bett: Quarzsand)
106 6 Elementarbilanzen
6.3.2 Sauerstoffbilanz
Sauerstoff wird dem Prozess in 4 verschiedenen Formen zugeführt: In Form von orga-
nischem Sauerstoff aus dem Brennstoff22 N˙GaBr {O}, in Form von Ascheoxiden (welche
im Vergasungsreaktor teilweise reduziert werden), sowie in Form von Wasserdampf aus
der Brennstofffeuchte N˙GaBr {H2O} und dem Fluidisierungsgas N˙GaVM{H2O}. Ein Teil die-
ses Wasserdampfes N˙Ga{H2Oumg.} wird mittels verschiedener Vergasungsreaktionen in
Produktgas umgesetzt (siehe Tabelle 2.1).
Abgeführt wird Sauerstoff in Form von Produktgas N˙PG{CO,CO2, H2O},
Teer N˙PGTeer{O} sowie Rauchgas N˙RG{CO,CO2, H2O}23 aus der Verbrennung des Koks-
N˙GaK {O} und des Flugstaubstromes N˙GaZF{O}. Die Dampfkonzentration im Produkt-
gas yPG,gesH2O konnte nicht mit ausreichender Genauigkeit gemessen werden, um die Sau-
erstoffbilanz zu schließen und die umgesetzte Dampfmenge zu berechnen. Daher wurde
ein vollständiges Schließen der Sauerstoffbilanz angenommen, um damit die umgesetzte
Wasserdampfmenge N˙Ga{H2Oumg.} zu berechnen. Abbildung 6.2b zeigt die Sauerstoff-
bilanz ausgewählter Versuchspunkte.
Die Bilanzrechnungen haben gezeigt, dass bei Holzpellets und einer Vergasungstempe-
ratur von 800 ◦C ca. 30 % des abgeführten Sauerstoffes aus dem umgesetzten Dampf-
massenstrom stammt. Bei geringeren Vergasungstemperaturen sinkt dieser Anteil. Bei
Klärschlamm ist dieser Anteil mit ca. 15 % deutlich geringer. Des Weiteren zeigen die
Sauerstoffbilanzen, dass im Gegensatz zur Kohlenstoffbilanz, der überwiegende Anteil
des Sauerstoffes im Produktgas gebunden ist (χPGO > 80 %). Im Vergleich zur Kohlen-
stoffbilanz sind deutlich geringere Anteile im Koks und im Teer gebunden. Auch zeigen
die Bilanzrechnungen, dass, wie erwartet, die im Koks gebundene Sauerstoffmenge mit
zunehmender Temperatur abnimmt.
Für die beiden Güllen ist die Sauerstoffbilanz mit größeren Unsicherheiten behaftet,
da der Sauerstoffgehalt dieser Brennstoffe nicht direkt gemessen, sondern nur mittels
einer Massenbilanz berechnet wurde (siehe Tabelle 3.1).
22Bei der Sauerstoffbestimmung mittels des rapid OXY cube der Firma Elementar [96] wird eine
Brennstoffprobe bei sehr hohen Temperaturen von > 1000 ◦C pyrolysiert und der dabei freigesetz-
te Sauerstoffstrom gemessen. Da diese Methodik dem Vergasungsprozess ähnelt, kann davon aus-
gegangen werden, dass der analysierte Sauerstoffwert dem tatsächlich freigesetzten Sauerstoffwert
entspricht.
23Aufgrund der sehr geringen NOx und SOx-Konzentration im Rauchgas des Verbrennungsreaktors
ist der Sauerstoffgehalt dieser Stoffströme in der Sauerstoffbilanz nicht berücksichtigt.
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6.3.3 Wasserstoffbilanz
Ebenso wie bei der Sauerstoffbilanz wird dem Prozess Wasserstoff in Form von or-
ganischem Wasserstoff aus dem Brennstoff N˙GaBr {H}, sowie in Form von umgesetztem
Wasserdampf N˙Ga{H2Oumg.} zugeführt. Der umgesetzte Wasserdampfstrom wurde be-
reits im Rahmen der Sauerstoffbilanz berechnet. Nicht umgesetzter Wasserdampf wird
in dieser Wasserstoffbilanz nicht berücksichtigt. Abgeführt wird Wasserstoff in Form
von Produktgas N˙PG{H2, CH4, C2 − C4}, wasserstoffhaltigem Teer N˙PGgrav. Teer {H}
und Rauchgas N˙RG {H2O}24 aus der Verbrennung des Koks- N˙GaK {H} und des Flug-
staubstromes N˙GaZF{H}. In dieser Bilanz wird zusätzlich der in den Produktgaskompo-
nenten N˙PG,ges{NH3, H2S,HCl} gebundene Wasserstoffanteil separat angegeben.
Abbildung 6.2c zeigt eine Wasserstoffbilanz für die verschiedenen Brennstoffe. Dabei
ist insbesondere bei Klärschlamm der deutlich höhere Wasserstoffanteil im Koks χKoksH
bzw. im (gravimetrischen) Teer χgrav. TeerH ersichtlich. Auch zeigt sich, dass der Wasser-
stoffanteil in den Begleitgaskomponenten χPG,ges NH3,H2S,HClH nicht zu vernachlässigen
ist. Bei Klärschlamm kann dies ein Wasserstoffanteil von bis zu 10 % sein.
6.3.4 Stickstoffbilanz
Stickstoff wird dem Prozess lediglich als organischer Stickstoff im Brennstoff
N˙GaBr {N} zugeführt. Abgeführt wird Stickstoff in Form von stickstoffhaltigen Kom-
ponenten im Produktgas (überwiegend Ammoniak) N˙PG,ges {NH3}, stickstoffhaltigem
Teer N˙PGgrav. Teer {N} sowie als Rauchgas N˙RG {N2, NOX} des Verbrennungsreaktors
aus der Verbrennung des Koks- N˙GaK {N} und des Flugstaubstromes N˙GaZF{N}. Aufgrund
der notwendigen Spül-N2 Zugabe (siehe Kapitel 3.1.1) kann der im Vergasungsreaktor
als N2 freigesetzte Stickstoffanteil χPG,N2N des Brennstoffes nicht gemessen werden. Da-
her wurde ein vollständiges Schließen der Stickstoffbilanz angenommen um diesen An-
teil zu berechnen. Weitere stickstoffhaltige Gaskomponenten wie z. B. HCN wurden
nicht berücksichtigt. Aufgrund des sehr geringen Stickstoffgehaltes im Brennstoff wur-
de diese Berechnung für Holzpellets nicht durchgeführt.
Abbildung 6.2d zeigt, dass der überwiegende Stickstoffanteil im Vergasungsreaktor als
Ammoniak χPG,ges NH3N oder Stickstoff χ
PG,ges N2
N freigesetzt wird.
24Aufgrund der sehr geringen HCl-Konzentration im Rauchgas des Verbrennungsreaktors ist der Was-
serstoffgehalt dieses Stoffstromes in der Wasserstoffbilanz nicht berücksichtigt.
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6.3.5 Schwefelbilanz
Schwefel wird dem Prozess über den Brennstoffstrom N˙GaBr {S} zugeführt. Die Zufuhr
von Schwefel erfolgt in zwei Formen: Als organischer Schwefel im Brennstoff, sowie als
anorganischer Schwefel in Form von Mineralien wie z. B. Sulfaten in der Brennstoff-
asche.
Abgeführt wird Schwefel aus dem Vergasungsreaktor in verschiedenen gasförmigen und
festen Komponenten: Als (gasförmiger) Schwefelwasserstoff im Produktgas
N˙PG,ges {H2S}, schwefelhaltiger Teer N˙PGgrav. Teer {S} sowie (festem) organischem und
anorganischem Schwefel im Koks N˙GaK {S} und der Zyklon-/Filterasche N˙GaZF {S}.
In den Verbrennungsreaktor wird Schwefel über den Koks und den Flugstaub einge-
bracht. Der organische Schwefel, sowie ein Teil des anorganischen wird (überwiegend)
zu SO2 aufoxidiert und ein Teil davon über das Rauchgas N˙RG {SOX} abgeführt.
Der Rest reagiert mit dem Bettmaterial und wird zusammen mit dem anorganischen
Schwefel als Aschestrom (N˙CoAA {S} bzw. N˙CoZF {S}) abgeführt. Diese Verteilung und
insbesondere der in die Asche eingebundene Anteil kann je nach Betriebsbedingungen
stark schwanken.
Daher wurde die Schwefelbilanz lediglich über den Vergasungsreaktor bilanziert. Bei
den abgeführten Feststoffströmen (Koks und Zyklon-/Filter) des Vergasungsreaktors
wurde zwischen organischem Schwefel und anorganischem Schwefel (z. B. Sulfate) un-
terschieden. Abbildung 6.2e zeigt, dass im Gegensatz zu den anderen Bilanzen nur ein
kleiner Teil des Schwefels im Vergasungsreaktor als Schwefelwasserstoff χH2SS oder als
Teer χgrav. TeerS freigesetzt wird. Der Großteil des Schwefels verbleibt im Koks und der
Asche.
Diese Verteilung unterscheidet sich zu Untersuchungen von anderen Autoren mit schwe-
felarmen Brennstoffen. Bei schwefel- und aschearmen Brennstoffen wie z. B. Holzpellets
wird ein Großteil (ca. 2/3) des Schwefels in Form von H2S freigesetzt; der Rest wird in
Form von anderen gasförmigen, organischen Schwefelkomponenten wie z. B. Thiolen.
Nur ein sehr kleiner Teil verbleibt in der Asche [191].
Wie bei der Stickstoffbilanz wurde für Holzpellets aufgrund des zu geringen Schwe-
felgehaltes keine Bilanz aufgestellt. Für die beiden Güllen verhinderte der zu hohe
Feststoffaustrag die Erstellung einer repräsentativen Bilanz.
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6.3.6 Chlorbilanz
Auch für die Chlorbilanz müssen zuerst die verschiedenen Chlorquellen und -senken
analysiert werden. Im Brennstoff lässt sich das zugeführte Chlor N˙GaBr {Cl} in orga-
nisches und anorganisches Chlor unterteilen. Leaching-Versuche haben gezeigt, dass
die überwiegende Chlormenge wasserlöslich ist [186]. Daher wird angenommen, dass es
sich dabei um chlorhaltige Salze handelt (anorganisches Chlor). Ein Teil dieser Salze
wird bei den vorliegenden Bedingungen im Vergasungsreaktor zersetzt und als HCl
freigesetzt N˙PG,ges {HCl}; ein anderer Teil verbleibt als feste Komponente im Koks
N˙GaK {Cl} und in der Zyklon-/Filterasche N˙GaZF {Cl}.
Wie bereits in Kapitel 5.3.2 beschrieben, kann der Chlorwasserstoff im Produktgass-
trom zu Ammoniumchlorid reagieren, welches teilweise vom Messgasfilter zurückge-
halten wird. Das Gleiche gilt auch für den Chlorkonzentration im Teer γgrav. TeerCl . Die
Erstellung einer ausreichend genauen Chlorbilanz ist daher mit großen Unsicherheiten
verbunden und konnte nicht vollständig durchgeführt werden.
Die Analysen des Brennstoffkokses zeigten, dass ein Großteil des Chlors bei der Ver-
gasung freigesetzt wird und nur ein kleiner Teil im Koks verbleibt. In einer kommer-
ziellen Anlage werden die im Vergaser freigesetzten gasförmigen Chlorkomponenten
vom Produktgasstrom abgeschieden (z. B. als NH4Cl in der Entstaubung oder als Lö-
sung im Gaswäscher) und wieder in den Verbrennungsreaktor eingebracht, wo sie als
Chlorwasserstoff N˙RG {HCl} freigesetzt werden. Dies deckt sich mit Literaturquellen:
Bei den bereits kommerziell betriebenen Wasserdampfvergasungsanlagen wird nahezu
der gesamte Chloranteil des Produktgases im Produktgasfilter bei Temperaturen von
< 250 ◦C als Feststoff abgeschieden [195].
6.4 Zwischenfazit der Elementarbilanzen
In diesem Kapitel wurde die Verteilung der Brennstoffhauptelemente (Kohlenstoff, Sau-
erstoff und Wasserstoff) über den Vergasungsprozess bilanziert. Diese konnten über-
wiegend mit einer ausreichenden Genauigkeit von ± 15 % geschlossen werden. Damit
können die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen als plausibel angesehen
werden. Die gezeigten Bilanzrechnungen helfen, die Verteilung der einzelnen Kompo-
nenten abzuschätzen, die notwendigen Gasreinigungs- und Konditionierungsanlagen
auszulegen und mögliche Schadstoffminderungsmaßnahmen zu bewerten.
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Die Sauerstoffbilanz zeigte, dass für alle untersuchten Brennstoffe ein Großteil des
eingebrachten Sauerstoffs (χPGO > 80 %) in Produktgas umgesetzt wird. Nur kleinere
Mengen sind im (gravimetrischen) Teer (χgrav.TeerO < 5 %) und im Koks (χ
Koks
H < 20 %)
gebunden. Bei der Wasserstoffbilanz zeigte sich ein etwas komplexeres Verhalten. Auch
unterschied sich diese Verteilung stärker zwischen den verschiedenen Brennstoffen. Im
Vergleich zur Sauerstoffbilanz sind hier im Koks und im (gravimetrischen) Teer deutlich
größere Anteile gebunden. Auch darf der Wasserstoffanteil in den Begleitgaskomponen-
ten (überwiegend NH3) nicht vernachlässigt werden. Die Kohlenstoffbilanzen zeigten
(je nach Brennstoff und Vergasungstemperatur) einen Anteil von χKoksC = 30 - 40 %
im Koks. Durch die sehr unterschiedlichen Teerausbeuten der verschiedenen Brenn-
stoffe unterscheidet sich der Kohlenstoffanteil im Teer χgrav. TeerC deutlich zwischen den
verschiedenen Brennstoffen und kann Anteile von bis 15 % erreichen.
Auch für weitere Brennstoffelemente (Stickstoff und Schwefel) konnten Bilanzen mit
ausreichender Genauigkeit erstellt werden. Bei der Stickstoffbilanz zeigte sich, dass ein
Großteil des Brennstoff-Stickstoffes als Ammoniak freigesetzt wird (χPG,ges NH3N = 40 %).
Bei der Schwefelbilanz muss noch zusätzlich zwischen organischem und anorganischem
Schwefel unterschieden werden. Dadurch unterscheidet sich der in Produktgas umge-
setzte Schwefelanteil zwischen den verschiedenen Brennstoffen deutlich.
Die Bilanzrechnungen dienen auch als Grundlage für die folgende Prozesssimulation
der Wasserdampfvergasung von Klärschlamm in Kapitel 7.
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(c) Wasserstoffbilanz
KS
75
0°C
KS
80
0°C
HP
75
0°C
HP
80
0°C
Ri
G
80
0°C
Sw
G
80
0°C
0%
20%
40%
60%
80%
100%
χ
j N
(d) Stickstoffbilanz
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Abbildung 6.2: Elementarbilanzen des Prozesses für die verschiedenen
Brennstoffe und ausgewählte Versuchspunkte

Kapitel 7
Prozessmodellierung der
Klärschlammvergasung
Zur Bewertung des Gesamtprozesses ist neben den experimentellen Untersuchungen
auch eine ganzheitliche Betrachtung auf Basis einer Prozesssimulation notwendig. Ins-
besondere, da bei den verwendeten Versuchsanlagen aufgrund der elektrischen Behei-
zung und der hohen Wärmeverluste keine energetische Bilanzierung des Gesamtprozes-
ses möglich ist.
So führt z. B. eine Steigerung des Kaltgaswirkungsgrades ηPGCGE nicht zwangsläufig zu
einer Steigerung des Gesamtwirkungsgrades: Ein höherer Kaltgaswirkungsgrad und da-
mit eine höhere Gasausbeute führt zu einem höheren Kohlenstoffumsatz im Vergasungs-
reaktor. Dadurch setzt die Koksverbrennung im Verbrennungsreaktor gegebenenfalls
nicht mehr ausreichend Energie frei, um den Wärmebedarf zu decken, wodurch die Zu-
führung von zusätzlicher Energie in den Verbrennungsreaktor notwendig ist (z. B. über
eine Produktgasrezirkulation oder einen zusätzlichen Brennstoffstrom). Dies senkt die
Gesamtgasausbeute Y GG und führt zu einer niedrigeren Gesamtprozesseffizienz (ηGGCGE
bzw. ωGGBNG). Auch ist aufgrund der hohen Wärmeverluste und der elektrischen Behei-
zung eine experimentelle Bestimmung der spezifischen Zirkulationsrate ΦZR bei den
verwendeten Versuchsanlagen nicht möglich.
Um trotzdem den Gesamtwirkungsgrad zu betrachten und zu bewerten, wurde ein
Vergasungsmodell für die Wasserdampfvergasung von Klärschlamm auf der Basis eines
Modellansatzes von Beirow und Schmid entwickelt [25, 204, 206].
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7.1 Grundlagen der Vergasungssimulation
Für die Modellierung von thermochemischen Umwandlungsvorgängen gibt es eine Viel-
zahl verschiedener Ansätze. Einer der einfachsten Ansätze ist die Berechnung des ther-
modynamischen Gleichgewichts. Für einige Vergasungsverfahren wie z. B. Hochtem-
peraturvergasungsverfahren liefert dieser Ansatz oftmals brauchbare Ergebnisse, je-
doch ist die Verwendung des thermodynamischen Gleichgewichts für die Wasserdampf-
vergasung nicht sinnvoll: Sowohl die Produktgasausbeute als auch die Produktgaszu-
sammensetzung unterscheiden sich zwischen den experimentellen Untersuchungen und
dem thermodynamischen Gleichgewicht maßgeblich (siehe Abbildung G.1).
Das Kernstück eines Vergasungsmodelles ist eine möglichst genaue Beschreibung der
Vorgänge im Vergasungsreaktor. Zur Beschreibung von Vergasungsprozessen werden
die folgenden Modellansätze am häufigsten verwendet:
• Stöchiometrisches Modell [187]:
In diesem Ansatz werden die verschiedenen chemischen Hauptreaktionen betrach-
tet; mittels Optimierungsmethoden wird der Umsatz dieser Reaktionen ohne
Berücksichtigung von Restriktionen (wie z. B. das thermodynamische Gleichge-
wicht) so angepasst, dass das Ergebnis mit experimentellen Daten übereinstimmt.
• Gleichgewichtsmodell [31, 185, 197, 208, 247]:
Es wird angenommen, dass im Vergasungsreaktor das thermodynamische Gleich-
gewicht erreicht wird, jedoch werden gegebenenfalls maximal erreichbare Stoff-
umsätze vorgegeben, sowie einzelne Fraktionen und Komponenten für die Berech-
nung des Gleichgewichtes nicht berücksichtigt.
• Quasigleichgewichtsmodell [133, 185]:
Bei diesem Ansatz wird zwar das vollständige Erreichen des Gleichgewichtes ange-
nommen, jedoch wird die maßgebliche thermodynamische Reaktionstemperatur
für jede Reaktion angepasst, sodass sich das thermodynamische Gleichgewicht
verschiebt und das Ergebnis besser mit experimentellen Daten übereinstimmt.
• Kinetisches Modell [102, 103, 181, 206, 237]:
In diesem Ansatz wird die Kinetik der chemischen Reaktionen (siehe Tabelle 2.1)
mittels Reaktionstermen abgebildet. Die Berücksichtigung der Kinetik chemi-
scher Reaktionen bietet die Möglichkeit einer genauen und präzisen Abbildung
von chemischen Prozessen. Mit den Reaktionskinetiktermen kann dem nicht voll-
ständigen Umsatz der Reaktanden Rechnung getragen werden.
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Es existieren eine Vielzahl von Ansätzen, um die Kinetik von chemischen Reak-
tionen mathematisch abzubilden. Der am häufigsten verwendete Ansatz, welcher
auch im Rahmen dieser Arbeit verwendet wird, ist der Ansatz nach Arrhenius.
Dieser Ansatz bietet die Möglichkeit, die Temperaturabhängigkeit der Reaktions-
kinetik abzubilden.
7.2 Beschreibung des Modelles
Das hier verwendete Vergasermodell basiert auf einem Modellansatz, welcher in den
Jahren 2014 - 2017 von Max Schmid und Marcel Beirow am IFK entwickelt wurde.
Entwickelt wurde dieses Modell, um den SER Vergasungsprozess (vgl. Kapitel 2.4.2)
an der 200 kWth Pilotanlage25 des IFK zu modellieren. Für die SER-Vergasung an der
200 kWth Pilotanlage zeigt dieses Modell eine gute Übereinstimmung mit experimen-
tellen Daten [206]. Jedoch wurde dieses Modell mit der Simulationsumgebung “Aspen
Custom Modeler“ entwickelt, wodurch eine Einbindung des Reaktormodells in einen
Gesamtprozess nur sehr eingeschränkt möglich ist. Daher wurden die Ansätze dieses
Modelles übernommen und mit dem Simulationsprogramm Aspen+© nachgebildet.
7.2.1 Aufbau der Prozesssimulation
Der Gesamtprozess ist in zwei Bilanzräume aufgeteilt: den Vergasungs- und den Ver-
brennungsreaktor. Diese beiden Bilanzräume sind über verschiedene Stoffströme mit-
einander verbunden. Abbildung 7.1 zeigt eine vereinfachte Darstellung des Aufbaus
des Gesamtmodells. Mittels eines Optimierungsverfahrens wird der Zirkulationsstrom
zwischen den Reaktoren so angepasst, dass die Energiebilanz des Vergasungsreaktors
Null ergibt.
In den aktuell kommerziell betriebenen Vergasungsanlagen wird im Teerwäscher RME
als Waschmittel eingesetzt. In Literaturquellen wird angegeben, dass der Brennwert der
zugeführten Waschlösung ca. 2,5 % des Brennwertes der Biomasse beträgt [242]. Da
dieser Anteil stark von der verwendeten Waschtechnologie und der Teerkonzentration
abhängig ist, wurde in dieser Arbeit der Waschmittelstrom vernachlässigt.
25Im Rahmen dieser Arbeit soll auf eine detaillierte Beschreibung dieser Anlage verzichtet werden und
stattdessen auf Literatur von Poboss und Schweitzer verwiesen werden [178, 210].
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Abbildung 7.1: Vereinfachter Aufbau des Gesamtmodells
Stattdessen wird im hier modellierten Gaswäscher der Produktgasstrom in die Kom-
ponenten Synthesegas26, Wasser (in Form eines Kondensatstroms) und Teer getrennt.
Der Teerstrom wird in den Verbrennungsreaktor geleitet und dort verbrannt. Der Kon-
densatstrom wird zur Erzeugung des Vergasungsdampfes verwendet.
Dem Verbrennungsreaktor wird frisches Bettmaterial zugeführt. Nach dem Verbre-
nungsreaktor wird ein Teil des zirkulierenden Bettmaterials abgezogen, um die Massen-
bilanz des Systems auszugleichen. Zusätzlich kann dem Verbrennungsreaktor je nach
Betriebszustand Energie zu- (mittels einer Produktgasrezirkulation) oder abgeführt
werden.
7.2.2 Vergasungsreaktor
Das Vergasungsmodell besteht aus drei Hauptkomponenten: Einem Pyrolysemodell,
einem Vergasungsmodell sowie einem Koksmodell. In diesem Ansatz wird, analog zur
Beschreibung des Vergasungsprozesses aus Kapitel 2.2, angenommen, dass der einge-
brachte Brennstoff zuerst pyrolysiert und die dabei entstehenden Pyrolyseprodukte an
26Entspricht gereinigtem Produktgas, welches für eine Synthese oder andere Gasnutzungsformen ver-
wendet werden kann.
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Abbildung 7.2: Aufbau des Pyrolysemodells
weiteren homogenen und heterogenen Vergasungsreaktionen (siehe Tabelle 2.1) teil-
nehmen.
Dazu ist die Definition und Beschreibung einiger Stoffe notwendig, welche aus mehreren
Komponenten bestehen (z. B. Brennstoff, Koks, Teer). Aufgrund von Einschränkun-
gen in der Stoffstromklassifizierung von Aspen+© lassen sich diese Stoffströme nur als
eigenständige Stoffstromklasse definieren, welche nicht an Reaktionen teilnehmen kön-
nen. Daher mussten einige Vorgehen gewählt werden, welche nicht den physikalischen
und chemischen Vorgängen einer Vergasung entsprechen, jedoch für die Erstellung der
Simulation notwendig sind. Diese sind in der folgenden Modellbeschreibung dokumen-
tiert.
Pyrolysemodell
Abbildung 7.2 zeigt den schematischen Aufbau des Pyrolysemodells. Bei diesem Mo-
dell wird zuerst der eingebrachte Brennstoff auf Vergasungstemperatur ϑGa erwärmt
und die Brennstofffeuchte verdampft. In einem weiteren Schritt werden die über den
Brennstoff eingebrachten Elemente in verschiedene Stoffströme aufgeteilt: Anhand der
Zusammensetzung des gravimetrischen Teerrückstandes (siehe Tabelle 5.1) wurde ein
Teil der Brennstoffelemente aus modelltechnischen Gründen in die Komponente “Teer“
umgewandelt. Der Brennwert des Teeres wird mittels der Boie-Formel [30] berechnet.
Auch werden anhand der Bilanzrechnungen aus Kapitel 6.3 die Brennstoffelemente N,
S, Cl (und H) aus modelltechnischen Gründen anteilig in die Komponenten NH3, H2S
und HCl umgewandelt.
Ebenso werden in diesem Schritt Methan und weitere gasförmige Kohlenwasserstoffe
C2 - C4 (hier modelliert mit der Modellsubstanz Ethen C2H4) gebildet. Diese Metho-
dik wurde gewählt, da sich Kohlenwasserstoffe sowie die Gaskomponenten NH3, H2S
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und HCl nicht durch Vergasungsreaktionen bilden (siehe chemisches Gleichgewicht in
Abbildung G.1), sondern bei der Pyrolyse des Brennstoffes bzw. aus sekundären Teer-
reaktionen entstehen (siehe Tabelle 2.1). Die verbleibenden Brennstoffelemente werden
in elementaren C, S und Cl bzw. in H2, O2 und N2 umgewandelt. Die Brennstoffasche
wird in diesem Reaktionsschritt nicht verändert.
Da der Vergasungskoks nicht nur aus Kohlenstoff, sondern auch aus Wasserstoff, Sauer-
stoff, Stickstoff und Schwefel besteht (siehe Tabelle D.5)27, mussten einige Annahmen
getroffen werden, um den Vergasungsprozess möglichst korrekt abzubilden: Aus den
Untersuchungen zum Vergasungskoks ist die Kokszusammensetzung bei verschiedenen
Temperaturen bekannt (siehe Kapitel 6.2). Abbildung 7.3 zeigt die gemessenen und
die für die Simulation angenommenen Elementarverhältnisse des Kokses bei verschie-
denen Temperaturen. Bei der Simulation wurde angenommen, dass sich bis zu einer
Temperatur von 300 ◦C die Elementarverhältnisse im Koks nicht verändern.
Um die Kokszusammensetzung korrekt abzubilden, wurde aus dem Primärpyrolyse-
gasstrom ein Teil des H2, O2, N2 und S abgezogen und nach dem Vergasungsprozess
mit dem verbleibenden Kohlenstoff wieder in den Feststoffstrom Koks vereinigt, sodass
die Kokszusammensetzung mit den Feststoffanalysen übereinstimmt. Ein Abzug die-
ser Komponenten aus dem Produktgas nach dem Vergasungsreaktor ist nicht möglich,
da dies die Partialdrücke in den Vergasungsreaktoren stark verändern und damit die
chemischen Gleichgewichte verschieben würde.
In einem weiteren Pyrolyseschritt reagiert der verbleibende Brennstoffsauerstoff mit
Kohlenstoff und Wasserstoff in die Komponenten CO, CO2 und H2O. Ausgehend von
Ergebnissen von Fagbemi und Schmid [100, 204] verteilt sich der Brennstoffsauerstoff
in: 28 Mol.-%CO, 45 Mol.-%CO2 , 27 Mol.-%H2O.
In einem letzten Pyrolyseschritt wird der CaCO3-Anteil der Asche kalziniert.
Sämtliche Reaktionsenthalpien dieser Schritte werden in den Enthalpiestrom QPyrolyse
zusammengefasst und der Energiebilanz des Vergasungsmodelles zugeführt.
27Der Chloranteil im Koks wurde aufgrund einer unvollständigen Chlorbilanz (siehe Kapitel 6.3.6)
nicht berücksichtigt.
7 Prozessmodellierung der Klärschlammvergasung 119
0 200 400 600 800
0
0, 5
1
1, 5
2
Temperatur in ◦C
H
/C
&
O
/C
V
er
hä
lt
ni
s
0
0, 05
0, 1
0, 15
0, 2
N
/C
&
S/
C
V
er
hä
lt
ni
s
H/C Verhältnis O/C Verhältnis
N/C Verhältnis S/C Verhältnis
Abbildung 7.3: Molare Elementarverhältnisse des Kokses bei verschiedenen
Vergasungstemperaturen
Vergasungsmodell
Im Gegensatz zu einem reinen Rührkesselreaktor gibt es in einer Wirbelschicht un-
terschiedliche Verweilzeiten für Gase und Feststoffe: Während die Verweilzeit der Ga-
se beim Durchströmen der Wirbelschicht nur wenige Sekunden beträgt, beträgt die
Verweilzeit der Feststoffe im Vergasungsreaktor mehrere Minuten. Um diese unter-
schiedlichen Verweilzeiten der Gase und der Feststoffe zu berücksichtigen, wurde die
Wirbelschicht mittels zweier Kinetikreaktoren modelliert:
• Im ersten Reaktor wurden die heterogenen Gas-Feststoffreaktionen abgebildet.
Dabei ist insbesondere die heterogene Wassergasraktion (Gleichung (2.14)) ent-
scheidend. Zur Beschreibung wurde im Rahmen dieser Arbeit der Ansatz von
Hermati und DiBlasi gewählt [75, 119]. Die heterogene Methanisierung (Glei-
chung (2.15)) wurde mittels eines Ansatzes von DiBlasi abgebildet [74]. Die
Boudouard-Reaktion (Gleichung (2.13)) wurde mittels des Langmuir-Hinshelwood
Mechanismus [24] mit Werten nach Kramb beschrieben [141].
• Die homogenen Gasreaktionen wurden in einem zweiten Reaktor abgebildet. Da
hier nur Gase relevant sind, wurden sämtliche Feststoffe um diesen Reaktor her-
umgeführt. Als Kinetikansatz für die Wasser-Gas Shiftreaktion (Gleichung (2.10))
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Abbildung 7.4: Aufbau des Vergasungsmodells
wurde ein Ansatz von Di Blasi mit Gleichungen von Macak und Yoon verwen-
det [74, 156, 245]. Die Dampf Methanreformierung (Gleichung (2.9)) tritt laut
Tepper [227] nur in Anwesenheit eines Katalysators in nennenswertem Umfang
auf und wurde daher nicht berücksichtigt. Ebenso tritt die trockene Reformie-
rungsreaktion (Gleichung (2.8)) nicht in nennenswertem Umfang auf [227].
Zur Kalibrierung des Modells wurden die Verweilzeiten der Gase und Feststoffe in den
einzelnen Reaktoren so angepasst, dass die berechneten Ergebnisse mit den experi-
mentellen Daten übereinstimmen (siehe Kapitel 7.3). Dabei wurde bei der Abbildung
der Reaktionen nicht Wert auf die korrekte Modellierung des Gas-/Feststoffkontaktes
gelegt (z. B. über ein “shrinking core model“ oder ein “random pore model“ [150]). Da-
her können sich deutliche Unterschiede zwischen den gewählten Verweilzeiten in den
Reaktoren und der tatsächlichen Verweilzeit der Feststoffe und Gase ergeben.
Nach diesen Vergasungsreaktionen finden die Aschereaktionen statt. Die Aschereaktio-
nen wurden vereinfacht durch die Reaktionen aus Tabelle 5.2 abgebildet. Dabei wurde,
ausgehend von den Ergebnissen der experimentellen Untersuchungen aus Kapitel 5.9.2,
angenommen, dass 75 % des Fe2O3 mit H2 zu H2O und 25 % des Fe2O3 mit CO zu
CO2 reagiert. Vereinfacht wurde angenommen, dass die Asche lediglich aus den Haupt-
komponenten CaCO3, Fe2O3, Al2O3 und P2O5 besteht. Als CaCO3- und Al2O3-Anteil
der Asche wurde der Mittelwert der Analysen (siehe Tabelle D.2) gewählt. Um die
gewünschte Sauerstofffreisetzung von 1 molO/kgAsche korrekt abzubilden, wurde der
Fe2O3-Anteil entsprechend angepasst. Der verbleibende Ascheanteil wurde mit P2O5
aufgefüllt. Die Berücksichtigung des SiO2-Anteils der Asche ist nicht möglich, da damit
bei der Auswertung der Simulationsdaten keine eindeutige Unterscheidung zwischen
Bettmaterial und Asche möglich ist. Die daraus resultierende Aschezusammensetzung
7 Prozessmodellierung der Klärschlammvergasung 121
und weitere gewählte Rahmenbedingungen der Simulation sind in Tabelle G.3 doku-
mentiert.
Nach den Aschereaktionen werden die Feststoffe vom Gasstrom getrennt und in den
Verbrennungsreaktor geleitet. Im Freeboard kann die Wasser-Gas Shiftreaktion weiter
ablaufen, jedoch wurde für diesen Bereich die langsamere Kinetik nach Li-Da ver-
wendet [151]. Die Reaktionsenthalpien aller Schritte werden zusammengefasst in den
Enthalpiestrom QVergasung.
Koksmodell
Im Koksrekompositionsreaktor wird der bei den Vergasungsreaktionen verbleibende
elementare Kohlenstoff zusammen mit dem aus der Pyrolyse abgezogenen H2-, O2-,
N2- und S-Strom in die Stoffstromklasse “Koks“ zusammengefasst. Der Brennwert die-
ses Stoffstromes wird über die Boie-Formel berechnet [30]. Um die dabei freiwerdende
Bildungsenthalpie QRekomp zu bestimmen, wird der Enthalpiestrom der Einzelkompo-
nenten (C, H2, O2, N2, S) vom Enthalpiestrom des erzeugten Kokses subtrahiert. Dieser
Enthalpiestrom wird dem Vergasungsmodell zugeschlagen.
7.2.3 Verbrennungsreaktor
Der Verbrennungsreaktor wurde als deutlich einfacheres Modell modelliert: Im Koks-
dekompositionsreaktor wird der Koksstrom in die Einzelelemente (C, H2, O2, N2, S)
aufgeteilt. Die dafür benötigte Bindungsenthalpie wird dem Verbrennungsreaktor zu-
geschlagen. Ebenso wird im Teerdekompositionsreaktor der Teerstrom in die Einzel-
komponenten (C, H2, O2, N2) aufgeteilt und zusammen mit der dafür benötigten Bin-
dungsenthalpie dem Verbrennungsreaktor zugeführt. Der Verbrennungsreaktor wurde
als ideal durchmischter Rührkesselreaktor modelliert und für die einzelnen Brennstoff-
elemente wurde von einem vollständigen Umsatz in CO2, H2O und N2 ausgegangen.
Stickoxide werde in dieser Simulation nicht berücksichtigt. Auch wurde eine vollstän-
dige Oxidation von FeO in Fe2O3 angenommen.
7.2.4 Prozessverschaltung
Für einen effizienten Vergasungsprozess ist eine geeignete Nutzung der fühlbaren Wär-
me aus allen Stoffströmen von hoher Bedeutung. Neben einer Verbrennungsluft- und
Vergasungsdampfvorwärmung ist auch eine energetische Nutzung der fühlbaren Wär-
meströme aus dem Produktgas- und Rauchgasstrom notwendig und möglich. Je nach
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Abbildung 7.5: Gewählte Prozessverschaltung
Ziel des Prozesses können unterschiedliche Wärmeintegrationskonzepte sinnvoll sein.
Im Rahmen dieser Arbeit wurde die in Abbildung 7.5 dargestellte Prozessverschaltung
gewählt. Bei diesem Konzept wird der Produktgas- und Rauchgasstrom zuerst in Wär-
meübertragern abgekühlt. Nach diesen Wärmeübertragern wird die fühlbare Wärme
dieser Gasströme noch genutzt, um das Vergasungsmedium zu verdampfen und vorzu-
wärmen, bzw. um die Verbrennungsluft vorzuwärmen. Je nach Betriebszustand kann
zusätzlich überschüssige Wärme aus dem Verbrennungsreaktor ausgekoppelt werden.
Die Wärmeströme Q˙PG, Q˙RG und Q˙Co können auf verschiedene Arten genutzt werden
(siehe Gleichung (2.44)). In Tabelle G.4 sind die gewählten Rahmenbedingungen des
Modells zusammengefasst. Die Wahl der Druckverluste, maximale Vorwärmtempera-
turen und Komponentenwirkungsgrade (z. B. Pumpen, Gebläse) wurde in Anlehnung
an Schuster et al. [208] gewählt.
7.3 Überprüfung des Modells
Abbildung 7.6 zeigt die Gegenüberstellung der experimentellen Ergebnisse und der
berechneten Werte des Vergasungsmodelles. Die Abbildungen zeigen, dass die gemes-
senen Ausbeuten der Gaskomponenten Y PGi,Exp der experimentellen Untersuchungen gut
mit den berechneten Ausbeuten Y PGi,Sim übereinstimmen (Abbildung 7.6a). Es sind nur
kleinere Unterschiede bei niedrigen Vergasungstemperaturen von ϑGa < 750 ◦C zwi-
schen den experimentellen Ergebnissen und den berechneten Werten erkennbar.
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Auch beim Vergleich der Gasausbeute Y PGExp/Sim und des Kaltgaswirkungsgrades
ηPGCGE,Exp/Sim zeigt sich eine gute Übereinstimmung zwischen den experimentellen und
den berechnetenWerten (Abbildung 7.6b). Da für Vergasungstemperaturen von > 820 ◦C
keine experimentellen Daten vorliegen, sind die Ergebnisse der Prozesssimulation für
höhere Temperaturen mit größeren Unsicherheiten behaftet.
Der Sauerstofftransport der Asche wird in den experimentellen Untersuchungen als
gering eingeschätzt. Dies wird damit begründet, dass der Ascheanteil im Bettmaterial
der experimentellen Untersuchungen durch die kurze Betriebsdauer deutlich geringer ist
als bei einem kommerziellen Betrieb. Folglich wird auch bei der Gegenüberstellung der
experimentellen und berechneten Werte in Abbildung 7.6 der Sauerstofftransport der
Asche nicht berücksichtigt. Ebenso wird die ggf. notwendige Produktgasrezirkulation
zur Ausgleichung der Wärmebilanz des Verbrennungsreaktors in dieser Abbildung nicht
beachtet.
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Abbildung 7.6: Überprüfung des Klärschlammvergasungsmodells
(ϑCo= 900 ◦C, S/C = 1,5 molH2OmolC , Brennstoff: Klärschlamm, Bettma-
terial: Quarzsand) ohne Berücksichtigung des Sauerstofftransportes der
Asche und ohne Produktgasrückführung
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Abbildung 7.7: Energieströme des Vergasungsprozesses
Zum besseren Verständnis und einer späteren Prozessoptimierung ist eine energetische
Bilanzierung des Vergasungsprozesses notwendig. Ausgehend von den zu- und abge-
führten Stoffströmen der Reaktoren (siehe Abbildung 2.4) sind in Abbildung 7.7 die
verschiedenen Enthalpie- und Wärmeströme dargestellt.
Sämtliche Enthalpieströme wurden auf eine Temperatur von 25 ◦C bezogen. Wasser
wurde nicht als ideales Gas betrachtet und liegt bei Temperaturen von < 100 ◦C in
126 7 Prozessmodellierung der Klärschlammvergasung
flüssiger Form vor. Daher wurde der Brennwert HBro zur Berechnung der Enthalpie-
ströme des zu vergasenden Materials verwendet.
Aus diesen Enthalpie- und Wärmeströmen lässt sich die in Gleichung (7.1) dargestell-
te Energiebilanz des Vergasungsreaktors aufstellen. Unter Annahme einer konstanten
Wärmekapazität des zirkulierenden Materials ergibt sich daraus in einer ersten Nä-
herung der notwendige Zirkulationsstrom (unter der Annahme, dass das zirkulierende
Bettmaterial an keinen Reaktionen im Vergasungsreaktor beteiligt ist) als Funktion
aus dem Enthalpiestrom des zirkulierenden Bettmaterials H˙GaZB und der Temperatur-
differenz der beiden Reaktoren (Gleichung (7.2)).
H˙GaBr + H˙
Ga
VM + H˙
Ga
ZB − H˙GaK − H˙Teer − H˙PG − H˙GaZF − Q˙Ga = 0 (7.1)
M˙ZB =
H˙GaZB
cZBp · (TCo − TGa)
(7.2)
H i∗ =
H˙ i
H˙GaBr
; Q i∗ =
Q˙i
H˙GaBr
(7.3)
Zur besseren Darstellung von Abbildung 7.9 und 7.8 wurde die Energiebilanz auf
die Enthalpie der zu vergasenden Biomasse normiert (Gleichung (7.3)). Daraus folgt
H Br∗ = 1. Die normierte Energiebilanz in Abbildung 7.9 zeigt für verschiedene Ver-
gasungstemperaturen wie erwartet einen zunehmenden Wärmebedarf bei steigender
Vergasungstemperatur. Auch zeigt sich, dass die über das zirkulierende Bettmaterial
zugeführte Wärmemenge gering ist, im Vergleich zur zugeführten Wärmemenge über
den Brennstoff. Das heißt, Verschiebungen in den zu- oder abgeführten Wärmemengen
können zu großen Änderungen des (notwendigen) zirkulierenden Bettmassenstromes
führen. Daher sind richtige Annahmen von entscheidender Bedeutung für eine korrekte
Berechnung der Zirkulationsrate und für eine korrekte Auslegung des Prozesses.
Abbildung 7.8 zeigt für den Gesamtprozess in einem Sankey-Diagramm die normierten
Energieströme einer Wasserdampfvergasung von Klärschlamm. Dabei ist ersichtlich,
dass die fühlbare Wärmen im Produktgas des Vergasungsreaktors (H˙PG,gesFW ) bzw. im
Rauchgas des Verbrennungsreaktors (H˙RGFW ) nicht zu vernachlässigen ist. Eine optimale
Wärmeintegration ist folglich ein wichtiger Faktor, um einen effizienten Gesamtprozess
zu realisieren. Zur Untersuchung der Sensitivität des Modelles wird im folgenden Kapi-
tel 7.3.2 der Einfluss von verschiedenen Rahmen- und Betriebsparametern untersucht.
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𝐻∗𝑐ℎ𝑒𝑚𝑖𝑠𝑐ℎ
  𝐵𝑟 = 100 % 
𝐻∗𝑐ℎ𝑒𝑚𝑖𝑠𝑐ℎ
  𝑃𝐺 = 60 % 
𝐻∗𝑐ℎ𝑒𝑚𝑖𝑠𝑐ℎ
  𝑁𝐻3, 𝐻2𝑆,𝐻𝐶𝑙 = 4,2 % 
𝐻∗𝐹𝑊
  𝑃𝐺, 𝑔𝑒𝑠
= 26 % 
𝐻∗𝐹𝑊
  𝐾𝑜𝑘𝑠, 𝑇𝑒𝑒𝑟 = 3 % 
𝐻∗𝑐ℎ𝑒𝑚𝑖𝑠𝑐ℎ
  𝑇𝑒𝑒𝑟 = 11 % 
𝐻∗𝑐ℎ𝑒𝑚𝑖𝑠𝑐ℎ
  𝐾𝑜𝑘𝑠 = 29 % 
𝐻∗𝐹𝑊
  𝑅𝐺 = 24 % 
𝐻∗𝐹𝑊
  𝐴𝐴 = 4 %,𝑄∗
  𝐶𝑜 = 2 % 
𝐻∗𝐹𝑊
  𝑍𝐵+ = 19 % 
𝐻∗𝐹𝑊
  𝐿 = 5 % 
𝐻∗𝐹𝑊
  𝑉𝑀 = 14 % 
Abbildung 7.8: Normiertes Energieflussdiagramm des Vergasungsprozesses
(ϑGa = 800 ◦C, ϑCo = 900 ◦C, S/C: 1,5 molH2OmolC , Brennstoff: Klärschlamm,
Bettmaterial: Quarzsand) ohne Berücksichtigung des Sauerstofftransportes
der Asche und ohne Produktgasrückführung
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Abbildung 7.9: Normierte Energiebilanz des Vergasungsreaktors
(ϑCo = 900 ◦C, S/C: 1,5 molH2OmolC , Brennstoff: Klärschlamm, Bettma-
terial: Quarzsand) ohne Berücksichtigung des Sauerstofftransportes der
Asche und ohne Produktgasrückführung
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7.3.2 Sensitivität des Prozesses auf Betriebsparameter
In Kapitel 7.3 wurde gezeigt, dass die Ergebnisse zwischen den experimentellen Unter-
suchungen und den in der Prozesssimulation berechneten Ergebnissen gut übereinstim-
men. Zur weiteren Überprüfung der Ergebnisse wurde im Rahmen einer Sensitivitäts-
analyse der Einfluss von verschiedenen Rahmendaten auf die Ergebnisse der Simulation
untersucht. Bereits in Kapitel 7.3.1 wurde beschrieben, dass die Zirkulationsrate sehr
sensitiv auf Veränderungen in der Wärmebilanz reagiert. In diesem Kapitel wird dies
präzisiert. Eine ggf. notwendige Produktgasrückführung wurde in dieser Simulationsrei-
he nicht beachtet. Daher kann die freiwerdende Wärme des Verbrennungsreaktors Q˙Co
negativ sein. Für die Sensitivitätsanalyse wurden folgende Parameter variiert:
• Vergasungstemperatur ϑGa
(Referenztemperatur: 800 ◦C, Variation von 700 - 850 ◦C)
• Verbrennungstemperatur ϑCo
(Referenztemperatur: 900 ◦C, Variation von 850 - 1000 ◦C)
• Heizwert des Brennstoffes Hu
(Referenzwert: 9,36 MJkgBr,i.r. , Variation im Bereich von ± 20 %)
• Sauerstoffgehalt des Brennstoffes γO
(Referenzwert: 35,6 Ma.-%waf, Variation im Bereich von ± 20 %)
• Vorwärmung des Dampfes
(Referenztemperatur: 500 ◦C, Variation von 400 - 700 ◦C)
• Wärmeverluste im Bereich von 0 - 20 % der Brennstoffwärmeleistung
(je die Hälfte im Verbrennungs- und Vergasungsreaktor)
In der Abbildung 7.10 ist der Einfluss der verschiedenen Rahmenparameter auf die
Bettmaterialzirkulationsrate ΦZR,Sim, die Produktgasausbeute Y PGSim sowie auf den Kalt-
gaswirkungsgrad ηPGCGE,Sim dargestellt. Aus den Ergebnissen dieser Sensitivitätsanalyse
folgt, dass, wie bereits in Kapitel 7.3.1 beschrieben, die Brennstoffparameter (Heiz-
wert und Sauerstoffgehalt) einen großen Einfluss auf den Prozess und insbesondere die
Zirkulationsrate haben. Daher ist eine präzise Brennstoffanalyse von entscheidender
Bedeutung für die Prozesssimulation.
Neben den Brennstoffparametern haben auch die Reaktortemperaturen sowie Wärme-
verluste einen großen Einfluss auf die Feststoffzirkulationsrate. Dies wurde erwartet, da
zum einen bei einer steigenden Vergasungstemperatur der thermische Energiebedarf des
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Vergasungsreaktors durch die steigende Gasausbeute zunimmt, und zum anderen durch
die abnehmende Temperaturdifferenz zwischen den Reaktoren die spezifische übertra-
gene Energiemenge pro Bettmasse abnimmt. Bei einer Verbrennungstemperatur von
ϑCo = 900 ◦C und einer Vergasungstemperatur von ϑGa = 700 ◦C beträgt die Rezirku-
lationsrate ΦZR,Sim ca. 8 kgBett/kgBS,waf. Dieser Wert kann bis auf 40 kgBett/kgBS,waf bei
einer Vergasungstemperatur von ϑGa = 840 ◦C ansteigen. Auch in Bezug auf den Kalt-
gaswirkungsgrad zeigt sich, dass eine Erhöhung der Vergasungstemperatur den größten
Effekt hat: Durch den zunehmenden Koksumsatz nimmt der Kaltgaswirkungsgrad mit
steigender Temperatur zu.
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Abbildung 7.10: Sensitivität verschiedener Parameter auf den Vergasungs-
prozess ohne Berücksichtigung des Sauerstofftransportes der Asche und ohne
Produktgasrückführung
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7.4 Ergebnisse der Prozesssimulation
7.4.1 Einfluss verschiedener Verfahrensparameter auf den Ver-
gasungsprozess
Zur Optimierung des Verfahrens wurden verschiedene Betriebsparameter variiert und
deren Einfluss auf die Gesamtprozesseffizienz untersucht. Dabei muss, im Gegensatz zu
den Ergebnissen aus Kapitel 7.3.2, noch eine notwendige Rückführung von Produktgas
in den Verbrennungsreaktor berücksichtigt werden. Dafür wird durch Schließung der
Wärmebilanz des Verbrennungsreaktors der notwendige Anteil XPG,ReziSim an rückgeführ-
tem Produktgas bestimmt.
Zur Bewertung des Gesamtprozesses wurde bereits in Kapitel 2.7.5 die Bewertungs-
größe ωBNG eingeführt (Gleichung (2.44)). Je nach Anwendung sind unterschiedliche
Einzelwirkungsgrade sinnvoll, um den Gesamtprozess zu bewerten. Vereinfacht wur-
de für den Heizwert des Produktgases ein Nutzungsgrad von ηPG = 1 und für die
nutzbaren Wärmeströme ein Nutzungsgrad von ηWa¨rme = 0, 3 angenommen.
In einer Simulationsreihe wurde die Vergasungstemperatur ϑGa im Bereich von
700 - 840 ◦C und die Verbrennungstemperatur ϑCo in drei Schritten von 860 - 940 ◦C
variiert. In Abbildung 7.11 ist der Einfluss der beiden Reaktortemperaturen auf den
Prozess dargestellt.
Aufgrund des deutlich niedrigeren Brennstoffumsatzes bei Klärschlamm im Vergleich
zu Holzpellets (siehe Kapitel 6.3.1) ist die freiwerdende Energie durch die Koks- und
Teerverbrennung ausreichend, um den Verbrennungsreaktor zu betreiben. Bei gerin-
gen Vergasungstemperaturen von ϑGa < 800 ◦C ist im Verbrennungsreaktor sogar
Überschusswärme Q˙Co vorhanden, welche abgeführt und genutzt werden kann. Ab-
bildung 7.11c zeigt diese Überschusswärme in Abhängigkeit von der Vergaser- und
Verbrennungstemperatur.
Abbildung 7.11e zeigt, dass aufgrund der steigenden Gasausbeute bei zunehmender
Vergasungstemperatur der Kaltgaswirkungsgrad ansteigt. Erst ab Temperaturen von
ϑGa > 800 ◦C ändert sich der Verlauf. Ab dieser charakteristischen Temperatur ist eine
Produktgasrezirkulation (Abbildung 7.11d) notwendig, um den Verbrennungsreaktor
zu betreiben.
Auch zeigt diese Abbildung, dass die Verbrennungstemperatur bei Vergasungstempe-
raturen von ϑGa < 800 ◦C keinen direkten Einfluss auf den Kaltgaswirkungsgrad hat.
Dies resultiert aus den gewählten Vereinfachungen der Simulation: In einem realen
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Prozess würde eine steigende Verbrennungstemperatur zu einer geringeren Zirkulati-
onsrate und damit zu einer längeren Verweilzeit des Brennstoffes im Vergasungsreaktor
führen. Dies würde zu einer steigenden Gasausbeute (siehe Kapitel 5.7) führen. Der
Einfluss der Verweilzeit konnte in diesem Modell nicht abgebildet werden, da in den
experimentellen Versuchsreihen der Einfluss der Verweilzeit auf den Brennstoffumsatz
nur bei einer Vergasungstemperatur von ϑGa = 800 ◦C untersucht wurde. Auf Ba-
sis dieser Datengrundlage ist es nicht möglich, den Einfluss der Zirkulationsrate auf
den Brennstoffumsatz korrekt abzubilden. Der Einfluss der Zirkulationsrate auf den
Brennstoffumsatz wurde folglich im hier verwendeten Modell vernachlässigt.
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Abbildung 7.11: Einfluss der Vergaser- und Verbrennungstemperatur auf die
Wasserdampfvergasung von Klärschlamm (S/C = 1,5 molH2OmolC )
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7.4.2 Einfluss der Asche auf den Prozess
In den bisher gezeigten Simulationsergebnissen wurde der Sauerstofftransport der Asche
nicht berücksichtigt. Berücksichtigt man diesen Sauerstofftransport28, zeigen sich an-
dere Verläufe der Prozessparameter.
Abbildungen 7.12a und 7.12b zeigen den Kaltgaswirkungsgrad und den Brennstoff-
nutzungsgrad bei verschiedenen Vergaser- und Verbrennungstemperaturen und einem
Bettinventar mit einem hohen Ascheanteil von ca. 92 Ma.-%. In diesen Darstellungen
ist ersichtlich, dass der Wirkungsgrad bei zunehmender Vergasungstemperatur nicht
immer ansteigt: Durch die steigende Zirkulationsrate bei zunehmender Vergasungs-
temperatur werden immer größere Anteile des Produktgases von der zirkulierenden
Asche oxidiert; der Kaltgaswirkungsgrad sinkt. Die Unstetigkeit im Verlauf des Kaltgas-
wirkungsgrades ηGGCGE,Sim (Abbildungen 7.12a) bei Verbrennungstemperaturen zwischen
ϑCo = 860 und 900 ◦C ist darauf zurückzuführen, dass in diesem Temperaturbereich das
gesamte H2 und CO von der Asche umgesetzt werden kann. In einem realen Prozess ist
jedoch solch eine vollständige Oxidation durch Limitierungen des chemischen Gleich-
gewichtes (siehe Abbildung 5.13) und des Gas-Feststoffkontaktes nicht möglich. Der
verbleibende Heizwert des Produktgases resultiert aus den Gaskomponenten CH4 und
C2H4, welche in diesem Modell im Gegensatz zum realen Prozess nicht von der Asche
umgesetzt werden. Analog dazu steigt die freiwerdende Wärme Q˙Co des Verbrennungs-
reaktors bis zur maximalen Reduktion der Asche und sinkt bei steigender Vergasungs-
temperatur durch den zunehmenden Wärmebedarf des Verbrennungsreaktors aufgrund
der zunehmenden Zirkulationsrate wieder ab. Diese Abbildungen zeigen, dass die Asche
einen maßgeblichen Einfluss auf den Prozess hat. Im Vergleich zu den Simulationen, in
denen der Ascheeinfluss nicht berücksichtigt wurde (Abbildungen 7.6 bis 7.11), ergeben
sich andere Verläufe des Wirkungsgrades.
Zur detaillierteren Untersuchung dieses Ascheeinflusses wurde in der Simulation der
Ascheanteil im zirkulierenden Bettmaterial durch eine Variation der Bettmaterialzuga-
be beeinflusst und die Auswirkungen auf den Prozess untersucht. Der Aschegehalt im
Bettmaterial stellt sich durch das Verhältnis aus zugeführter Brennstoffasche und zuge-
führtem Frischbett ein (siehe Abbildung 7.13). Um eine möglichst geringe Oxidation des
Produktgases zu erreichen (und damit einen hohen Produktgasertrag), ist ein möglichst
geringer Ascheumlauf notwendig. Dies kann entweder durch einen niedrigen Ascheanteil
im Bettmaterial, oder durch eine hohe Temperaturspreizung zwischen den Reaktoren
28Basierend auf den experimentellen Untersuchungen von Kapitel 5.9.2.
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(und dadurch geringe Zirkulationsrate, siehe Gleichung (7.2)) erreicht werden. In der
Prozesssimulation sind der Verbrennungstemperatur keine Grenzen gesetzt, während
in einem realen Prozess die maximal erreichbare Verbrennungstemperatur durch das
Ascheschmelzverhalten und Emissionsgrenzwerte [115, 212] begrenzt ist. Wird dies be-
rücksichtigt, ist eine maximale Verbrennungstemperatur von ca. 930 ◦C realistisch.
Abbildung 7.13 zeigt den Einfluss des Aschegehaltes im Bett auf den Gesamtprozess
bei einer konstanten Verbrennungstemperatur von 930 ◦C und verschiedenen Verga-
sungstemperaturen von 720 - 840 ◦C.
Aus diesen Abbildungen folgt, dass der Aschegehalt im Bett eine bedeutende Größe
für den Prozess ist: Bei hohen Aschegehalten oxidiert die Asche einen Großteil des
Produktgases und bei zu niedrigen Aschegehalten (bzw. einer zu hohen Make-up Ra-
te XMU) führt die Zugabe an kaltem Bettmaterial zu einem erhöhten Energiebedarf
des Verbrennungsreaktors und dadurch zu einer erhöhten Produktgasrezirkulation. Der
optimale Aschegehalt liegt je nach Vergasungstemperatur zwischen 0,2 - 0,5. Da sich
das abgezogene Bettmaterial sehr gut von der Asche trennen lässt (siehe Kapitel 5.9.1),
ist die Rückführung von aufbereitetem Bettmaterial möglich.
Abbildung 7.14 zeigt den Einfluss des Aschegehaltes im Bett auf den Gesamtprozess
bei einer konstanten Vergasungstemperatur von ϑGa = 800 ◦C und Verbrennungstem-
peraturen von 860 - 940 ◦C. Dabei zeigt sich, dass der Kaltgaswirkungsgrad bzw. der
Brennstoffnutzungsgrad mit zunehmender Verbrennungstemperatur zunimmt. Jedoch
können bei niedrigen Aschegehalten auch geringere Verbrennungstemperaturen zu ei-
nem maximalen Wirkungsgrad führen. Das Wirkungsgradmaximum konnte in dieser
Simulationsreihe bei einer maximalen Verbrennungstemperatur von ϑCo = 940 ◦C und
einem Ascheanteil von 43 % erreicht werden.
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Abbildung 7.12: Einfluss verschiedener Vergaser- und Verbrennungstempe-
raturen bei einem Ascheanteil von 92 %
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Abbildung 7.13: Einfluss des Ascheanteils auf den Prozess bei verschiede-
nen Vergasungstemperaturen ϑGa und einer Verbrennungstemperatur von
ϑCo = 930 ◦C
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Abbildung 7.14: Einfluss des Ascheanteils auf den Prozess bei verschiede-
nen Verbrennungstemperaturen ϑCo und einer Vergasungstemperatur von
ϑGa = 800 ◦C
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7.5 Zusammenfassung der Prozesssimulation
Zur Bewertung des Gesamtprozesses wurden in diesem Kapitel die Ergebnisse der ex-
perimentellen Untersuchungen (Kapitel 5) sowie der Elementarbilanzen (Kapitel 6)
genutzt, um eine Prozesssimulation zu erstellen. Die Ergebnisse der Prozesssimulation
zeigen eine gute Übereinstimmung zwischen den experimentellen Ergebnissen und der
Prozesssimulation.
Energetische Bilanzrechnungen haben gezeigt, dass der über das zirkulierende Bettma-
terial in den Vergasunsreaktor eingebrachte Enthalpiestrom nur ein kleiner Anteil der
zugeführten Energie ist. Daher können bereits kleine Abweichungen in der Energiebi-
lanz des Vergasungsreaktors zu großen Veränderungen der notwendigen Zirkulationsra-
te führen. Dabei zeigte sich, dass die gewählten Rahmenbedingungen und insbesondere
die Brennstoffparameter Brennwert und Brennstoffzusammensetzung (dabei insbeson-
dere der Sauerstoffgehalt) einen großen Einfluss auf die Energiebilanz des Vergasungs-
reaktors und auf die Feststoffzirkulationsrate haben.
Auch geht aus den Berechnungen hervor, dass bei der Wasserdampfvergasung von
Klärschlamm bis zu einer Vergasungstemperatur von ca. 800 ◦C keine Produktgasre-
zirkulation notwendig ist.
In den Berechnungen wurde für den Referenzfall ein relativ hoher Kaltgaswirkungsgrad
von ca. 64 % erreicht. Je nach Anwendung kann zusätzlich noch die freiwerdende Wär-
me des Verbrennungsreaktors und die fühlbare Wärme der Gasströme genutzt werden,
um die energetische Nutzung zu optimieren. Ebenso zeigte sich, dass der Aschege-
halt im Bettmaterial durch die in Kapitel 5.9.2 beschriebenen Aschereaktionen einen
großen Einfluss auf den Prozess hat. Je nach Aschegehalt im Bett kann sich dadurch
der Kaltgaswirkungsgrad signifikant verringern.
Unter der Annahme einer realistischen Verbrennungstemperatur von 930 ◦C ergibt sich
unter Berücksichtigung des Sauerstofftransportes der Asche eine ideale Vergasungs-
temperatur von 840 ◦C bei einem Aschegehalt von 51 % (entspricht einer Make-up
Rate von 0,43 kgZB+/kgBS,waf ). Damit kann ein Kaltgaswirkungsgrad ηGGCGE,Sim von
50,4 % bzw. ein Brennstoffnutzungsgrad ωBNG von 57,4 % erreicht werden.

Kapitel 8
Zusammenfassung und Ausblick
8.1 Zusammenfassung
Die Wasserdampfvergasung ist ein allothermes Vergasungsverfahren bei dem in einem
Zweibettwirbelschichtprozess Biomasse in ein wasserstoffreiches und stickstoffarmes
Produktgas umgewandelt wird.
Für Holzpellets und Holzhackschnitzel wird dieses Verfahren bereits erfolgreich an kom-
merziellen Anlagen in Österreich, Deutschland und Schweden eingesetzt. Allerdings ist
die Wirtschaftlichkeit dieses Verfahrens nur bei geringen Brennstoffkosten bzw. bei ho-
hen Vergütungspreisen (z. B. durch Subventionen) gegeben. Um die Wirtschaftlichkeit
des Verfahrens zu verbessern, wurden im Rahmen dieser Arbeit verschiedene kosten-
günstige biogene Brennstoffe wie Klärschlamm, Rinder- und Schweinegülle untersucht.
Mittels experimenteller Untersuchungen wurden verschiedene Einflüsse dieser Brenn-
stoffe auf den Wasserdampfvergasungsprozess untersucht. Ein besonderes Augenmerk
wurde dabei auf die Untersuchung von Klärschlamm gelegt.
Zusammenfassend kann die Aussage getroffen werden, dass sich diese biogenen Brenn-
stoffe grundsätzlich als Brennstoff für die Wasserdampfvergasung eignen, allerdings
führt deren Verwendung zu zahlreichen Prozessbeeinflussungen. Im Folgenden sind die
wichtigsten Erkenntnisse und Ergebnisse, die im Rahmen dieser Arbeit gewonnen wur-
den, zusammengefasst:
• In den untersuchten Temperaturbereichen (700 - 820 ◦C im Vergasungsreaktor
und 850 - 950 ◦C im Verbrennungsreaktor) haben sich keine Ascheschmelzen
bzw. Bettagglomerationen gebildet. Jedoch können sich bei der Verwendung von
Klärschlamm als Brennstoff Sinterklumpen bilden. Je nach Korngröße können die-
se Sinterklumpen zu hydrodynamischen Problemen im Prozess führen. Verbren-
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nungsversuche haben gezeigt, dass sich die Partikelgrößenverteilung dieser Sin-
terklumpen mittels einer Brennstoffaufbereitung beeinflussen (siehe Kapitel 5.2
und 5.9.1) lässt; das Problem wird dadurch lösbar.
• Die Produktgaszusammensetzung unterscheidet sich zwischen den beiden Brenn-
stoffen nur in geringem Maße. Dagegen ist die Produktgasausbeute bei der Ver-
wendung von Klärschlamm und den beiden Güllen im Vergleich zu Holzpellets
geringer (siehe Kapitel 5.3). Auch zeigte sich, dass die Konzentrationen an Be-
gleitgasen im Produktgas (Teer, NH3, H2S, Cl), bedingt durch die Zusammenset-
zung und Struktur der Brennstoffe und deren höhere Stickstoff-, Schwefel- und
Chlorkonzentration, deutlich höher ist als bei Holzpellets. Diese erhöhten Begleit-
gaskonzentrationen müssen bei der Auslegung der Produktgasreinigungsanlagen
berücksichtigt werden. Durch Primärmaßnahmen (z. B. die Zugabe von aktiven
Bettkomponenten) kann die Begleitgaskonzentration im Produktgas deutlich ge-
senkt werden. Dabei hat sich insbesondere die Zugabe von Ca-haltigem Material,
wie z. B. Kalkstein, als eine kostengünstige und effiziente Maßnahme zur Reduk-
tion der Begleitgaskonzentrationen herausgestellt. Bereits bei einem Kalksteinan-
teil von 20 Ma.-% im Bettmaterial konnte die Teer-, NH3 und H2S Konzentration
deutlich gesenkt werden (siehe Kapitel 5.3.3).
• Verbrennungsversuche des Vergasungskokses und des Produktgases haben ge-
zeigt, dass die höheren Stickstoff-, Schwefel- und Chlorkonzentrationen im Brenn-
stoff (und im Vergasungskoks) zu erhöhten NOx-, SOx- und HCl-Konzentrationen
im Rauchgas des Verbrennungsreaktors führen.
Weiterhin hat auch die hohe NH3-Konzentration im Produktgas einen Einfluss
auf die NOx-Konzentration im Rauchgas des Verbrennungsreaktors: Durch die
Löslichkeit von NH3 in der Waschflüssigkeit des Gaswäschers wird Ammoniak
aus dem Produktgasstrom abgeschieden und in den Verbrennungsreaktor ein-
gebracht, wo es zu deutlich erhöhten NOx-Konzentrationen im Rauchgas führt.
Ebenso kann eine Produktgasrezirkulation zusätzliche NH3-Frachten in den Ver-
brennungsreaktor einbringen.
Dies muss bei der Auslegung von Rauchgasreinigungsanlagen berücksichtigt wer-
den (siehe Kapitel 5.8).
• Untersuchungen zum Ascheverhalten haben ergeben, dass besonders der Eisenan-
teil in der Klärschlammasche zu einem Sauerstofftransport vom Verbrennungs- in
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den Vergasungsreaktor führen kann. Durch diesen Sauerstofftransport kann sich
die Produktgasausbeute deutlich reduzieren (siehe Kapitel 5.9.2).
• Ebenso erschweren Schwermetallkonzentrationen im Brennstoff (insbesondere bei
Klärschlamm) eine spätere Nutzung der Asche. Unter den vorliegenden Bedin-
gungen werden nur geringe Anteile der Schwermetalle aus dem Feststoff in die
Gasphase überführt. Eine ausreichende Schwermetallentfrachtung im Vergasungs-
prozess ist daher vermutlich nicht möglich. Die Nutzbarkeit der Aschen ist folglich
stark abhängig von der jeweiligen Schwermetallkonzentration des verwendeten
Brennstoffes (siehe Kapitel 5.9.3). Der Vergleich verschiedener Literaturquellen
hat gezeigt, dass sich diese bei Klärschlämmen deutlich unterscheiden kann.
Ausgehend von den experimentellen Untersuchungen wurden die Brennstoffhauptele-
mente (C, H, O, N, S, Cl) über den Vergasungsprozess bilanziert. Diese Bilanzen bil-
deten die Grundlage für die darauf aufbauende Prozesssimulation. Diese Prozesssimu-
lation wurde auf die Vergasung von Klärschlamm beschränkt.
• Die Produktgasausbeute und -zusammensetzung des Prozessmodelles stimmte
gut mit den experimentell gewonnenen Werten überein. Die Ergebnisse der Pro-
zesssimulation werden daher als plausibel angesehen.
• Energiebilanzen des Prozesses zeigten, dass (bedingt durch den niedrigen Brenn-
stoffumsatz von Klärschlamm) bis zu einer Vergasungstemperatur von 800 ◦C
keine Produktgasrezirkulation notwendig ist, um den Vergasungsprozess zu be-
treiben. Es ist sogar eine Auskopplung von Nutzwärme aus dem Verbrennungs-
reaktor möglich.
• Parametervariationen zeigten, dass die Ergebnisse der Simulation und insbeson-
dere der Zirkulationsrate sehr stark von den Brennstoffparametern abhängen.
Besonders beim Sauerstoffgehalt und dem Brennwert des Brennstoffes können
bereits kleine Änderungen von nur wenigen Prozent die Zirkulationsrate stark
beeinflussen.
• Auch zeigte sich, dass der Sauerstofftransport zu einer deutlichen Senkung der
Produktgasausbeute und des Kaltgaswirkungsgrades führt. Um diesen Sauer-
stofftransport zu minimieren, ist eine hohe Temperaturspreizung zwischen den
Reaktoren bzw. eine hohe Make-up Rate (um den Ascheanteil im zirkulierenden
Bettmaterial zu senken) notwendig.
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Im Rahmen dieser Arbeit wurden verschiedene Einflüsse biogener Brennstoffe auf die
Wasserdampfvergasung untersucht. Dabei wurden weitreichende Erkenntnisse und Er-
gebnisse erzielt, sowie Lösungsansätze vorhandener Problematiken aufgezeigt. Diese
Arbeit kann folglich als Grundlage genutzt werden, um einen kommerziellen Prozess
auslegen zu können.
8.2 Ausblick
Aufbauend auf dieser Arbeit sollten weitere Aspekte untersucht werden, um das Ver-
ständnis aller ablaufenden thermochemischen Reaktionen und Vorgänge zu verbessern.
Dabei besteht noch großer Forschungs- und Entwicklungsbedarf in detaillierten Unter-
suchungen zur Entstehung und Zusammensetzung der Begleitgase im Produktgas des
Vergasungsreaktors und im Rauchgas des Verbrennungsreaktors, sowie in weiterfüh-
renden Untersuchungen um diese zu senken. Dies kann mittels Primärmaßnahmen wie
z. B. verschiedenen Bettadditiven erfolgen, oder auch über Sekundärmaßnahmen wie
z. B. katalytische Filterkerzen [188, 189]. Für beide Ansätze ist neben der Begleitgas-
reduktionseffizienz auch die Standzeit zu untersuchen.
Daher ist ein aktuelles Entwicklungsziel die Produktion eines hochwertigen und schad-
stoffarmen Produktgases, um zusätzliche Produktgasnutzungsmöglichkeiten wie z. B. ver-
schiedene Syntheseverfahren neben der Verbrennung in Motoren, Turbinen oder Kes-
seln zu ermöglichen. Durch einen höheren Erlös vieler Syntheseprodukte kann die Wirt-
schaftlichkeit des Verfahrens verbessert werden [134].
8.3 Rückgewinnung von Ressourcen
Für eine nachhaltige Biomassenutzung ist die Rückgewinnung von Ressourcen ein wich-
tiger Aspekt. In aktuellen Diskussionen ist die Rückgewinnung von Phosphaten ein
wichtiges Thema und ein erklärtes politisches Ziel.
8.3.1 Phosphor als Ressource
Ein mögliches Konzept zur Rückgewinnung von Phosphaten aus Klärschlammaschen
wurde bereits auf einer Tagung der Deutschen Phosphor Plattform vorgestellt [211]: Bei
diesem Verfahrenskonzept wird die Klärschlammasche als Einsatzstoff für das Stutt-
garter Verfahren© verwendet [165]. Die technische Machbarkeit des Stuttgarter Ver-
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fahrens wird in Offenburg im Demonstrationsmaßstab nachgewiesen. Damit lassen sich
Schadstoffkonzentrationen im Endprodukt (Struvit bzw. Ammoniummagnesiumphos-
phat) erreichen, welche weit unterhalb des Grenzwertes liegen [166]. Untersuchungen
zur Nutzung von Klärschlammasche als Einsatzstoff für dieses oder andere Verfahren
und der Aufbau von Demonstrationsanlagen können Teil von zukünftigen Entwick-
lungsprojekten sein.
8.3.2 Rückgewinnung von Ammoniak
Aktuell werden ca. 1,2 % des weltweiten Primärenergiebedarfs für die Produktion von
Ammoniakdüngern verwendet [125, 225]. Überwiegend wird dafür das Haber-Bosch
Verfahren zur Produktion von NH3 als Grundstoff eingesetzt. Als Brennstoff wird dafür
(fossiles) Erdgas verwendet. Bei der Wasserdampfvergasung von biogenen Brennstoffen
(insb. Klärschlamm) ist, aufgrund der hohen NH3-Konzentration im Produktgas (siehe
Kapitel 5.3.3), eine Abscheidung von NH3 aus dem Produktgasstrom eine attraktive
Möglichkeit, um einen zusätzlichen Wertstoffstrom zu erzeugen und um gleichzeitig
fossile Energieträger durch regenerative Quellen zu substituieren. Als möglicher Ansatz
kann die unterschiedliche Löslichkeit von NH3 in wässrigen Lösungen, in Abhängigkeit
von der Temperatur und dem pH-Wert, genutzt werden [184].

Anhang A
Potential an biogenen Brennstoffen
und Einsetzbarkeit als Brennstoff
Für den Begriff Biomasse gibt es keine eindeutige allgemeingültige Definition. Aller-
dings definiert die “Richtlinie 2009/28/EG des europäischen Parlaments und des Rates
zur Förderung der Nutzung von Energie aus erneuerbaren Quellen“ Biomasse als:
“den biologisch abbaubaren Teil von Erzeugnissen, Abfällen und Brenn-
stoffen der Landwirtschaft mit biologischem Ursprung (einschließlich pflanz-
licher und tierischer Stoffe), der Forstwirtschaft und damit verbundener
Wirtschaftszweige einschließlich der Fischerei und der Aquakultur sowie
den biologisch abbaubaren Teil von Abfällen aus Industrie und Haushal-
ten“ [98].
Andere Quellen verwenden ähnliche Definitionen [44, 45, 105].
Mit einem Anteil von 6,7 % des Primärenergieverbrauchs der Bundesrepublik Deutsch-
land entfällt auf die Biomasse der größte Anteil aller erneuerbaren Energiequellen (be-
zogen auf das Jahr 2014) [16]. Insbesondere bei der Wärmeproduktion aus erneuerbaren
Energien ist der Anteil von Biomasse dominant [231].
Die in Deutschland produzierte Biomasse wird überwiegend stoﬄich (z. B. Bauholz,
Möbel, Papierindustrie) oder als Nahrungs- und Futtermittel genutzt [37]. Jedoch ist
der Anteil an energetisch genutzter Biomasse in der letzten Dekade stark gestiegen: So
wurde bereits 2010, je nach Quelle, zwischen 38 % und 50 % des geschlagenen Holzes
für die Energieproduktion verwendet [10, 104, 223]; sowie wurden auf 18 % der land-
wirtschaftlichen Nutzfläche Pflanzen für die Energieproduktion angebaut [157]. Es wird
erwartet, dass dieser Anteil weiter steigt [157]. Dadurch treten Nutzungskonflikte, wie
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die in öffentlichen Diskussionen und populärwissenschaftlichen Schriften oft genannte
“Tank oder Teller Debatte“29 auf.
Um einen Konflikt zu vermeiden, ist es ein Bestreben, möglichst nur Biomassepotentiale
für die Energieerzeugung zu nutzen, welche nicht in Konkurrenz zu anderen Nutzungs-
pfaden stehen. Zur Abrundung dieser Arbeit soll anhand verschiedener Literaturquellen
das zur Verfügung stehende Potential an (Rest-) Holz, Klärschlamm sowie Rückstände
aus der Tierhaltung (insb. Rinder- und Schweinegülle) abgeschätzt werden.
A.1 Potential von holzartigen Brennstoffen
Die zum aktuellen Zeitpunkt am häufigsten verwendeten biogenen Brennstoffe sind
holzartige Biomassen. Für diesen Brennstoff sprechen insbesondere Eigenschaften wie
eine hohe Energiedichte sowie eine niedrige Asche- bzw. Schadstoffkonzentration. Die
gesamte bewaldete Fläche in Deutschland betrug im Jahr 2013 ca. 11,3 Mio. ha,
wovon 95,5 % für die Holzproduktion zur Verfügung standen. Daraus wurden 2013
ca. 40,2 Mio. t Holz gewonnen [223]. Damit ist das Potential von Stammholz bereits
weitgehend ausgeschöpft und eine zusätzliche energetische Nutzung würde zu Verdrän-
gungseffekten, bzw. zu einer nicht nachhaltigen Waldbewirtschaftung führen. Das Po-
tential an Schwach- und Waldrestholz, sowie an Landschaftspflegematerial ist jedoch
noch nicht vollständig ausgeschöpft. Als Schwach- bzw. Waldrestholz werden Stoffströ-
me bezeichnet, welche aus waldwirtschaftlichen Gründen geschlagen werden müssen
(z. B. dünne Stämme, Äste, Reisig, Rinde), oder erntetechnisch bedingte Rückstän-
de, Nebenprodukte und Abfälle der Stammholzernte [130]. Als Definition für Schwach-
bzw. Waldrestholz wird in der Regel eine Ast- bzw. Stammdicke von < 8 cm angegeben.
Als Landschaftspflegematerial werden die organischen Biomasseabfälle aus der Pflege
von (öffentlichen) Flächen wie Parkanlagen, Sportplätzen, Friedhöfen, Straßenrändern
sowie Flächen, die aus Landschafts- oder Umweltschutzgründen gepflegt werden be-
zeichnet [130]. Bei der Nutzung dieses Potentials muss berücksichtigt werden, dass sich
nur ein Teil als Brennstoff eignet. Kaltschmitt schätzt das für die energetische Verwer-
tung nutzbare Potential auf etwa ein bis zwei Drittel des Gesamtpotentials [130].
29Die Tank oder Teller Debatte beschreibt die Konkurrenz von Lebensmittel- und Energiepflanzen-
produktion. Kritiker befürchten, dass eine verstärkte energetische Biomasseproduktion zu Lebens-
mittelengpässen, insb. in ärmeren Ländern führen kann.
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A.2 Potential von Klärschlamm
Zwar wird Klärschlamm in der Biomasseverordnung [44] ausdrücklich nicht als Biomas-
se anerkannt, trotzdem soll dieser Stoff im Rahmen dieser Arbeit als biogener Reststoff
definiert werden. Deutschland besitzt ein sehr hoch entwickeltes Abwasserbehandlungs-
netz. So sind z. B. in Deutschland über 93 % der Bevölkerung an ein tertiäres30 Klär-
system angeschlossen [99]. In Klärwerken wird der bei den verschiedenen Klärstufen an-
fallende Rückstand gesammelt und in Gärtanks fermentiert. Der nach der biologischen
Fermentation verbleibende Rückstand wird als Klärschlamm bezeichnet. Pro Einwoh-
ner werden jährlich durchschnittlich 150 kWhth. an organischer Masse in ein Klärwerk
eingebracht. Davon werden 54 % in die Schlammverfaulung eingebracht. Dort wird
zum einen der Rohschlamm in Biogas umgesetzt und zum anderen biologisch stabili-
siert und ein Großteil der Keime (z. B. Coli, Hepatits ect.) abgetötet. Nach der Faulung
verbleiben 27 % des Eingangsstroms oder 40,5 kWhth. · (E · a)-1 als energetisch nutzba-
res Klärschlammpotential [56]. Bezogen auf die Einwohnerzahl Deutschlands entspricht
dies einem Energiepotential von 3265 GWhth./a bzw. 11,7 PJth./a.
Das Statistische Bundesamt beziffert die im Jahr 2001 anfallende Klärschlammmen-
ge aus sämtlichen 10188 kommunalen Abwasserreinigungsanlagen Deutschlands auf
ca. 2,43 Mio. tTS [230]. Die Genesis Datenbank des Statistischen Bundesamtes zeigte
für das Jahr 2014 etwas geringere Werte von 1,81 Mio. tTS auf [66]. Hochrechnun-
gen anhand der Angaben des Hauptklärwerkes der Stadt Stuttgart ergeben Werte von
1,84 Mio tTS [221].
A.2.1 Aktuelle Klärschlammnutzung in Europa und Deutsch-
land
In Europa unterscheidet sich die Klärschlammnutzung deutlich zwischen den verschie-
denen Ländern. Während z. B. in den Niederlanden oder in Belgien nahezu 100 %
des anfallenden Klärschlamms verbrannt wird, so wird in den osteuropäischen Ländern
nahezu kein Klärschlamm verbrannt, sondern entweder auf Deponien entsorgt oder
als Ersatzdünger in der Landwirtschaft genutzt [163]. In Deutschland sank der Anteil
des landwirtschaftlich genutzten Klärschlamms auf aktuell ca. 27 % (EU27: ca. 42 %)
ab; der Anteil der Verbrennung stieg auf ca. 60 % (EU 27: ca. 27 %) [66, 163]. Der
landwirtschaftlich genutzte Anteil wird (in Deutschland) künftig weiter sinken und der
30Als Tertiärklärung ist eine biologische Reinigung mit einer Nitrat- und Phosphorfällung definiert [14]
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thermisch genutzte Anteil weiter ansteigen. Jedoch unterscheiden sich zum aktuellen
Zeitpunkt in Deutschland die Entsorgungswege zwischen den einzelnen Bundesländern
stark.
Aktuell wird der größte Teil (ca. 47 %) des verbrannten Klärschlamms in Kraftwerken
mitverbrannt. Nur ungefähr ein Drittel wird in gesonderten Mono-Verbrennungsanlagen
verbrannt [240]. Bedingt durch das Ziel einer verstärkten Nutzung der in der Klär-
schlammasche enthaltenen Mineralien ist eine Mitverbrennung zukünftig nicht mehr
erwünscht. Bei diesem Entsorgungspfad vermischt sich die Klärschlammasche mit an-
deren Brennstoffaschen; eine Rückgewinnung der Mineralien (insb. Phosphor) ist somit
nur mit großem Aufwand möglich. Dies führt zu einem zukünftigen Bedarf an neuen
Mono-Verbrennungsanlagen. Dieses Neubaupotential bietet die Möglichkeit, alternati-
ve Technologien zu Verbrennungsanlagen zu betrachten, wie z. B. die in dieser Arbeit
untersuchte Wasserdampfvergasung.
A.2.2 Rückgewinnung von Mineralien und Nährstoffen
Insbesondere bei Klärschlamm sind neben den organischen Anteilen auch die anorgani-
schen Bestandteile der Asche interessant. So rückte die Rückgewinnung von Phosphor
in den letzten Jahren verstärkt in den politischen Fokus. Theoretisch können etwa
60 % der notwendigen Phosphorimporte durch recycltes Phosphor aus Klärschlamm
ersetzt werden [27]. Aktuell wird ein Großteil des weltweiten Phosphorbedarfs aus fos-
silen Quellen gedeckt; davon wird der größte Teil (ca. 82 %) für die Erzeugung von
Düngestoffen verwendet [33]. Ein Großteil des weltweiten Phosphorbedarfs wird von
nur wenigen Ländern wie China, USA, Marokko und Russland gedeckt [232]; zudem
befinden sich über 90 % der weltweiten Phosphor-Ressourcen in Marokko (bzw. West-
sahara) und China [173]. In Westeuropa gibt es keine nennenswerten Ressourcen [33].
Zwar ist die statische Reichweite der globalen Phosphor-Reserven mit 250 - 300 Jah-
ren noch sehr hoch (statische Reichweite Ressourcen: > 1100 Jahre) [33], allerdings
weisen die ergiebigsten Quellen in Marokko und Westsahara eine erhöhte Kadmium
Konzentration von > 50 mgCd/kgP auf [33].
Aufgrund der hohen Bedeutung einer zuverlässigen Phosphor Versorgung für die Er-
nährungssicherheit ist eine Verminderung der Abhängigkeit von Importen durch eine
verstärkte Rückgewinnung von Phosphaten aus Klärschlämmen ein erklärtes Ziel der
Bundesregierung. Dazu wurde das Kreislaufwirtschaftsgesetz überarbeitet [43]. Paral-
lel dazu arbeitet das Bundesministerium für Umwelt, Naturschutz und Reaktorsicher-
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heit an einer Verordnung zur Phosphorgewinnung mit dem Arbeitstitel “Verordnung
zur Nutzung wertgebender Bestandteile von Klärschlämmen bei nicht bodenbezoge-
ner Verwertung (AbfPhosV)“, um einen rechtlichen Rahmen für die Rückgewinnung
von Phosphaten aus Klärschlämmen zu schaffen [28]. Dieses Ziel wurde sowohl im
Koalitionsvertrag des 23. Bundeskabinetts vom 16.12.2014 [49] als auch in den Ko-
alitionsvertrag diverser Landesregierungen (wie z. B. der 16. Landesregierung Baden
Württembergs [164]) aufgenommen.
A.3 Potential von Tiergülle
Je nach Tierart entstehen unterschiedliche Mengen und Arten an tierischen Ausschei-
dungen. Dabei gibt es eine Vielzahl von, oftmals lokal verwendeten, Begriﬄichkeiten,
um Tierausscheidungen wie Mist, Gülle oder Dung zu definieren. Genaue Definitionen
der unterschiedlichen Begriﬄichkeiten können in verschiedenen Quellen nachgelesen
werden [95, 145].
A.3.1 Phänomen des Gülleüberschusses
Die zunehmende Konzentration der Viehbestände in Deutschland verlagert den Gül-
leanfall von der Fläche auf wenige Regionen [53]. So sank z. B. die Zahl der land-
wirtschaftlichen Betriebe mit Schweinehaltung in Deutschland von 1950 - 2007 von
ca. 2,4 Mio auf 80500 (ähnliche Trends gelten auch für die Rinder- und Geflügelhal-
tung) [67]. Trotz der starken Abnahme der Anzahl an tierhaltenden Betrieben ist der
Viehbestand konstant geblieben, sogar mit einem (insbesondere bei Geflügel) steigen-
den Trend [224]. Durch die zunehmende Konzentrierung der Tierhaltung auf wenige
Regionen (bei der Rinderzucht auf die Regionen zwischen Düsseldorf und Kiel so-
wie auf die südlichen und östlichen Regionen Bayerns; bei der Schweinezucht auf die
Region zwischen Düsseldorf und Hamburg) [53], fallen dort hohe Güllemengen auf
begrenztem Raum an. In diesen Regionen können diese oftmals nicht komplett als
Wirtschaftsdünger31 verwendet werden [12]. Zum Schutz vor Überdüngung und zum
Schutz von Gewässern wird in der Düngemittelverordnung ein Grenzwert von maximal
170 kgN · (ha · a)-1 als Höchstgrenze für die Ausbringung von Düngemitteln angege-
ben [146]. Trotzdem wird bereits in zahlreichen Gebieten mit einer hohen Tierhaltungs-
31Organische Stoffe (z. B. Gülle oder Mist) die in der Landwirtschaft anfallen und als Düngestoff
geeignet sind
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dichte der Nitratgrenzwert von 50 mgNO3- · l-1 im Grundwasser überschritten [196]. In
flächenarmen und tierreichen Ländern wie z. B. den Niederlanden ist dieses Problem
verschärft vorhanden. Durch diesen lokalen Gülleüberschuss fallen bei den landwirt-
schaftlichen Betrieben hohe Kosten für den Transport und die Entsorgung der Gülle
an. Die dadurch steigenden Betriebskosten der landwirtschaftlichen Betriebe senken die
Rentabilität und führen zu steigenden Lebensmittelpreisen. Die energetische Nutzung
stellt eine Möglichkeit dar, diesen Gülleüberschuss optimal zu verwerten.
A.3.2 Gülle als Brennstoffpotential
Zur Bewertung des Brennstoffpotentials ist eine Abschätzung der gesamten verfügba-
ren Menge notwendig. In einer Studie von Kaltschmitt wird das Potential an technisch
nutzbarer Trockenmasse auf 15,5 Mio. tTS/a geschätzt [130]. Dabei wird angenommen,
dass eine energetische Güllenutzung erst ab einer gewissen Betriebsgröße sinnvoll rea-
lisierbar ist. Zum Vergleich wird der der Tierbestand in Deutschland nach Angaben
des statistischen Bundesamtes [65] mit den tierartspezifischen Ausscheidungen nach
Kerschberger und Wellinger [132, 238] multipliziert. Auch hier wurden wie bei der Stu-
die von Kaltschmitt kleinere Betriebe nicht berücksichtigt [70]. Mittels dieser Methodik
berechnet sich ein Potential von 15 - 22,7 Mio. tTS/a [201]. Andere Studien gehen von
einem Gesamtaufkommen von 12,7 - 26 Mio. tTS/a aus [36, 68].
A.4 Thermische Nutzung der Brennstoffe
Tabelle A.1 fasst die in den vorherigen Kapiteln beschriebenen Potentiale zusammen.
Als Heizwert wurden für Restholz ein Wert 17 MJ/kgi.r., für Klärschlamm ein Wert
von 9,5 MJ/kgi.r. und für Gülle ein Wert von 15,0 MJ/kgi.r. angenommen.
Tabelle A.1 zeigt, dass Klärschlamm ein interessantes Brennstoffpotential in einer Grö-
ßenordnung von ca. 15 PJ/a ± 5,7 PJ/a hat. Bedingt durch die konstante Verfügbar-
keit, den niedrigen bzw. teilweise sogar negativen Brennstoffkosten sowie die oftmals
zentrale Verfügbarkeit, bietet diese Biomasse ein großes Potential als Brennstoff. Auch
ist davon auszugehen, dass es in naher Zukunft einen zusätzlichen Bedarf an Klär-
schlammentsorgungsanlagen geben wird (siehe Kapitel A.2.2). Für Gülle schwankt das
von den verfügbaren Quellen angenommene Potential sehr stark und bewegt sich in
Bereichen von 275 PJ/a ± 100 PJ/a. Jedoch muss berücksichtigt werden, dass nur ein
kleiner Teil dieses Potentials für die energetische Nutzung zur Verfügung steht, da ein
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Tabelle A.1: Brennstoffpotentiale verschiedener biogener Brennstoffe
Quelle
Potential in
Mio. tTM/a
Potential in
PJ/a
Klärschlamm
statistisches
Bundesamt
[230] 2,43 23,1
Genesis
Datenbank
[66] 1,81 17,2
Hauptklärwerk
Stuttgart
[221] 1,84 17,5
Cornel et. al. [56] 1,23 11,7
Gülle
Kaltschmitt [130] 15,5 132,5
eigene
Berechnungen
[65, 132, 238] 15 - 22,7 225 - 340,5
NaWaM [36] 25,9 389
Statistisches
Bundesamt
[36, 68] 12,7 191
Schwach- und
Waldrestholz
Kaltschmitt [130] 16,6 282
Dieter [77] 16,6 282
Landschafts-
pflegematerial
Kaltschmitt [130] 0,8 - 1,6 14 - 27,2
Großteil als Wirtschaftsdünger bereits stoﬄich genutzt wird. Weiterhin ist eine Samm-
lung der Tierausscheidungen nur bei einer Stallhaltung sinnvoll, wobei die niedrigen
Trockensubstanzgehalte zu hohen Transportmassen und dadurch zu hohen Logistik-
kosten führen. Die notwendige Energie zur Trocknung dieser oftmals sehr feuchten
Biomassen muss ebenfalls berücksichtigt werden. Das hohe Potential zeigt aber, dass
insbesondere in Regionen mit einer sehr hohen Nutztierdichte eine energetische Nut-
zung sinnvoll sein kann. Im Bereich der holzförmigen Biomassen müssen Konkurrenz-
situationen zwischen verschiedenen Nutzungsmethoden berücksichtigt werden. So wird
ein Großteil des Schwach- und Waldrestholzes bereits energetisch genutzt (z. B. für
die Produktion von Holzpellets oder Holzhackschnitzeln). Bedingt durch den relativ
hohen Preis ist eine energetische Nutzung von holzartigen Brennstoffen wirtschaftlich
schwierig bzw. oftmals nur mit hohen Subventionen möglich [48]. Eine zusätzlich ge-
steigerte Holzentnahme aus den Wäldern ist nicht sinnvoll, da es zu einer Schwächung
der Humusdecke führt.
Zusammengefasst lässt sich insbesondere Klärschlamm sowie Gülle als vielversprechen-
des Brennstoffpotential identifizieren. Durch die energetische Nutzung des biogenen
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Anteils dieser Brennstoffe lässt sich zusätzliche erneuerbare Energie erzeugen, ohne
Nutzungskonflikte zu schaffen. Biologische Schadstoffe wie z. B. Nitrate, Pathogene
und Medikamentenrückstände werden bei einer thermischen Nutzung zersetzt und de-
ren Freisetzung in die Umwelt und Gewässer kann verhindert werden.
Anhang B
Beschreibung der Gasmesstechnik
B.1 Kontinuierliche Gasanalytik
B.1.1 Messung von Produktgasen
Die Messung der Gaszusammensetzung von Produktgasen aus Vergasungsprozessen
stellt die Gasanalytik vor Herausforderungen. Aufgrund des hohen Gehaltes an kon-
densierbaren Gaskomponenten (Dampf, Teere) ist vor der Analyse eine Gasaufberei-
tung notwendig, um ein Auskondensieren von Komponenten in den Gasanalysatoren
zu verhindern. In vorangegangenen Arbeiten am IFK hat sich eine Gaswäsche in Iso-
propanol als zuverlässige Aufbereitungsmethodik herausgestellt. In Isopropanol lassen
sich insbesondere Feuchtigkeit und Teere zurückhalten, ohne die Konzentration der
Permanentgaskomponenten (H2, CO, CH4, C2 - C4, CO2) zu verändern. Aufbauend
auf bisherigen Erfahrungen wurde eine optimierte Gasaufbereitungsmethode (darge-
stellt in Abbildung B.1a) entwickelt und aufgebaut.
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Abbildung B.1: Aufbau der Gasanalysestränge
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Die Entstaubung des Gases erfolgt in einem auf 180 ◦C beheizten Gasfilter (1). Über
eine auf 180 ◦C beheizte Analyseleitung (2) wird das Gas in einen wassergekühlten
Rohrbündelwärmeübertrager (3) geleitet. In diesem Gaskühler kondensiert die Feuch-
tigkeit sowie ein Großteil der Teere. Nach einem Absperrhahn (4) wird das Gas durch
vier auf -5 ◦C gekühlte in Serie geschaltete Waschflaschen geleitet. Die erste Wasch-
flasche ist mit einer Mischung aus Isopropanol und Wasser gefüllt (zur Zurückhaltung
von Salzen). Die folgenden beiden Waschflaschen sind mit Isopropanol gefüllt. Die vier-
te Waschflasche wird leergelassen, um ausgetragene Flüssigkeit aufzufangen. In diesen
Waschflaschen werden die im Gaskühler nicht kondensierten Teerkomponenten (über-
wiegend Teere mit einem geringen Siedepunkt wie BTX) zurückgehalten. Verdampftes
Isopropanol sowie verschiedene Aerosole werden in einer darauffolgenden mit Wasser
gefüllten Waschflasche (6) zurückgehalten. In einem auf 3 ◦C gekühlten Messgasküh-
ler (7) wird die verbleibende Feuchtigkeit abgeschieden. Nach einer Feinfiltration (8)
mit 0,1 µm kann über ein Nadelventil (10) der Durchfluss eingestellt und in einem
Rotameter (11) abgelesen werden. Eine Messgaspumpe (12) fördert das Gas zu den
Gasanalysatoren (13). Ein Manometer (9) zeigt den Druck im Messgasstrang an. Da-
durch können mögliche Verstopfungen rechtzeitig erkannt werden. Die Analyse des
gereinigten Gases erfolgt in verschiedenen Gasanalysatoren (siehe Kapitel B.1.3).
B.1.2 Messung von Rauchgasen
Bei der Messung von Rauchgasen erfolgt die Entstaubung des Gases ebenfalls in einem
auf 180 ◦C beheizten Gasfilter (1). Über eine auf 180 ◦C beheizte Analyseleitung (2)
wird das Gas zur auf 180°C beheizten Messgaspumpe (3) geleitet. Die Messgaspumpe
fördert das Gas zur Feuchtigkeitskondensation in einen Messgaskühler (4). Nach einer
Feinfiltration (6) erfolgt die Analyse des gereinigten Gases in verschiedenen Gasanaly-
satoren (siehe Kapitel B.1.3). Für die Messungen mit einem FTIR wurde der gesamte
Gasmessstrang auf 180 ◦C beheizt, um ein Auskondensieren von Gaskomponenten zu
verhindern. Der Aufbau dieses Gasstrangs ist in Abbildung B.1b dargestellt.
B.1.3 Verwendete Gasanalysatoren
Die Zusammensetzung der aufbereiteten Gase wurde mit mehreren Gasanalysatoren
analysiert. Tabelle B.1 fasst die verwendeten Gasanalysatoren und deren Messprinzi-
pien zusammen. Auf eine detaillierte Beschreibung der Messprinzipien soll verzichtet
werden. Stattdessen wird auf einschlägige Literatur und Herstellerangaben verwiesen.
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Tabelle B.1: Verwendete Gasanalysatoren und deren Messprinzipien
Vergasungsgase
ABB AO2020 [4] H2, CH4 (Wärmeleitfähigkeit)
CO, CO2 (NDIR)
O2 (Paramagnetismus)
Agilent 490 Micro GC [11] CO, CH4, N2, O2 (Wärmeleitdetektor)
CO2, C2 - C4 (Wärmeleitdetektor)
Bartex Hydrophil [22] H2O (Kondensation)
Verbrennungsgase
ABB EL3020 [5] CO, CO2 (NDIR)
O2 (Paramagnetismus)
SO2 (UV-Absorption)
Emerson [97] NO, NO2 (Chemilumineszenz)
Gasmet DX4000 [15]
H2O, HCl, NO,
NO2, SO2, N2O
(Fourier-Transform-
Infrarotspektrometer)
B.2 Diskontinuierliche Gasmesstechnik
Wie bereits in Kapitel 2.7.2 angemerkt, sind genaue Kenntnisse über die Konzentration
der Begleitgase in den Gasströmen notwendig, um Gasreinigungs- und Gasaufberei-
tungsanlagen auslegen zu können. Jedoch ist die Messung der Begleitgaskonzentratio-
nen nicht mit den am IFK vorhandenen Gasanalysatoren möglich. Daher wurde zur
Messung dieser Gaskomponenten auf verschiedene nasschemische Methoden zurückge-
griffen. Im Folgenden sind diese kurz beschrieben.
B.2.1 Teermessung
Die Messung der Konzentrationen an kondensierbaren Kohlenwasserstoffen (Zusam-
mengefasst unter dem Überbegriff “Teer“) erfolgt anhand der Vornorm CEN/TS 15439
[83]. Der Aufbau der Probennahme ist in Abbildung B.2 skizziert. Dieses etablierte
Messverfahren wird von zahlreichen Forschungsgruppen angewandt. Bei diesem nass-
chemischen Messverfahren werden Kohlenwasserstoffe in Isoporopanol gelöst; anschlie-
ßend wird die Waschlösung nach einer Partikelabscheidung in einer Zentrifuge im Labor
analysiert. Anhand des abgesaugten Gasvolumens und des Volumens der Absorptions-
lösung kann die Teerkonzentration berechnet werden.
Bei diesem Messaufbau wird eine Gasprobe über einen auf 350 ◦C beheizten Filter (2),
eine auf 350 ◦C beheizte Analysegasleitung (3) sowie einen isolierten Absperrhahn (4)
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zu dem Quench (6) geleitet. In diesem Quench wird die Gasprobe mit dem Lösungsmit-
tel (Isopropanol) abgekühlt. In einer auf -20 ◦C gekühlten Kühlwendel werden die Teere
gelöst. In vier auf -20 ◦C gekühlten Waschflaschen (7) werden die im Quench nicht ab-
geschiedenen Teerkomponenten gelöst. Nach einer Gastrocknung in Silicagel (8) kann
der Durchfluss in einem Rotameter abgelesen werden. Ein abnehmender Durchfluss
deutet auf einen steigenden Druckverlust im Strang hin. Dadurch können mögliche
Verstopfungen rechtzeitig erkannt werden. Eine Gaspumpe (10) saugt das Gas durch
den Analysestrang. Über eine Gasuhr (11) mit Temperatur- und Druckkompensation
kann das abgesaugte Gasvolumen berechnet werden. Nach der Gasuhr wird der Sauer-
stoffgehalt gemessen, um Verfälschungen durch Undichtigkeiten im Messgasstrang zu
detektieren. Nach der Probennahme wird die Absorptionslösung aus allen Waschfla-
schen und dem Quench vereinigt.
Für die Analyse existieren zwei Analyseverfahren: die gravimetrische Teerbestimmung
und die GC-MS Bestimmung.
• Bei der gravimetrischen Bestimmung der Teerkonzentration werden 100 ml der
Absorptionslösung bei definierten Bedingungen (pAbsolut: 10 kPa; ϑ: 60 ◦C) ver-
dampft. Aus dem Gewicht der zurückbleibenden Teere kann die Teerkonzentra-
tion im Produktgas berechnet werden.
• Bei der GC-MS Analyse wird die Konzentration der einzelnen Teerkomponenten
in der Absorptionslösung analysiert. Daraus kann die Konzentration der einzelnen
Teerkomponenten im Produktgas berechnet werden.
Allerdings geben beide Analyseverfahren nur einen Teil der tatsächlichen Teerkonzen-
tration im Produktgas wieder: Bei der gravimetrischen Teerbestimmung wird ledig-
lich das Gewicht der zurückbleibenden Teere gemessen. Kurzkettige Teere mit einem
niedrigen Siedepunkt (wie z. B. Inden, Xylol, Toluol oder Naphtalin) verdampfen kom-
plett oder zum Teil und werden daher nicht oder nur teilweise gemessen [54, 110].
Die Teerkonzentration wird daher unterschätzt. Bei der GC-MS Analyse können zwar
die leichten Teere sehr präzise analysiert werden, allerdings ist die GC-MS Analyse
nur (je nach Gerät) bis zu einem Molgewicht von ca. 300 g/mol möglich. Langkettige,
schwere Teere können mit diesem Verfahren daher nicht bestimmt werden. Somit ist
für eine genaue Bewertung der Teerkonzentrationen die Angabe der Ergebnisse von
beiden Verfahren sinnvoll. Die gravimetrische Teerkonzentration ist besonders für Be-
urteilungen zur Nutzbarkeit der Produktgase in Verbrennungsprozessen (z. B. Kessel,
Turbinen, Motoren) eine entscheidende Größe. Bei diesen Anwendungen sind beson-
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Abbildung B.2: Messaufbau für die nasschemische Teermessung (Aufbau
nach Kübel [142])
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ders die langkettigen Teere mit einem hohen Siedepunkt kritisch. Diese Komponenten
können bereits bei Temperaturen > 200 ◦C auskondensieren und zu Ablagerungen und
Verblockungen in den Anlagenkomponenten führen. Bei anderen Anwendungen wie
Verflüssigung (z. B. mittels des Fischer-Tropsch Verfahren) oder Methanisierung ist
zusätzlich die genaue Zusammensetzung der Teere wichtig, da diese zur Schädigung
(z. B. Verkokung) der Katalysatoren führen [7, 61].
Auf eine detailliertere Beschreibung dieser Teeranalyseverfahren sowie deren Über-
schneidungsbereich soll verzichtet werden, und stattdessen auf einschlägige Literatur
verwiesen werden [142].
B.2.2 Nasschemische Messung von NH3, H2S und Cl
Die Messung weiterer Begleitgase im Produktgas (insbesondere NH3, H2S, HCl) ist
weitaus schwieriger, da keine einheitlichen etablierten Messverfahren existieren. Ver-
schiedene Forschungsinstitute verwenden eine Vielzahl unterschiedlicher Messverfahren
oder abgewandelte Normen [213, 249]. Die am häufigsten verwendeten Messverfahren
lehnen sich an die Richtlinien und Normen DIN 51855-4, VDI 3878 und DIN EN 1911
an [80, 84, 233]. Im Rahmen dieser Arbeit soll auf Methodiken zurückgegriffen werden,
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Abbildung B.3: Messaufbau für die nasschemische NH3-, H2S- und
Cl-Analyse
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die 2010 von Zeisler et al. veröffentlicht wurden [249]. Diese Messmethodiken wurden
angepasst, weiterentwickelt und validiert um den Anforderungen zu entsprechen. In
Abbildung B.3 ist der Aufbau dargestellt, mit dem diese Gaskomponenten gemessen
wurden.
Bei diesem Messaufbau wird eine Gasprobe über einen auf 180 ◦C beheizten Filter (2),
eine auf 180 ◦C beheizte Analysegasleitung (3), sowie einen isolierten Absperrhahn (4)
zu den Waschflaschen (5) geleitet. Die erste Waschflasche dient (nur für die H2S und
NH3 Messung) als Teerrückhalteflasche. Die zwei folgenden Waschflaschen sind mit je
100 ml einer Absorptionslösung gefüllt. Die darauffolgende leere Flasche dient zum Auf-
fangen ausgetragener Absorptionslösung. Um einen Temperaturanstieg in den Wasch-
flaschen zu verhindern, befinden sie sich in einem auf 20 ◦C gekühlten Wasserbad (5).
Nach einer Gastrocknung in Silicagel (6) wird der Durchfluss mittels eines Nadelven-
tils (8) auf ca. 2 l/min (9) eingestellt. Eine Gaspumpe (10) saugt das Gas durch den
Analysestrang. Mittels eines Manometers (7) kann der Druck im Messgasstrang abge-
lesen werden. Dadurch können Druckverluste und mögliche Verstopfungen rechtzeitig
erkannt werden. Über eine Gasuhr (11) mit Temperatur- und Druckkompensation kann
das abgesaugte Normvolumen berechnet werden. Ebenso wie bei der Teeranalyse wird
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nach der Gasuhr der Sauerstoffgehalt gemessen, um Verfälschung durch Undichtigkei-
ten im Messgasstrang zu detektieren.
• Die Ammoniakmessung wurde in Anlehnung an die VDI 3878 Richtlinie durch-
geführt [233]. Als Waschlösung für die Teerrückhalteflasche wurde eine Mischung
aus 50 ml Isopropanol und 50 ml Natronlauge (ωNaOH = 30 %) verwendet. Der
hohe pH-Wert verhindert eine Absorption des gasförmigen Ammoniaks. Die zwei
darauffolgendenWaschflaschen sind mit je 100 ml Schwefelsäure (cH2SO4 = 1 mol/l)
als Absorptionslösung gefüllt.
Nach der Messung werden die beiden Absorptionslösungen jeweils in einen Mess-
zylinder überführt. Dabei ist darauf zu achten, dass keine Flüssigkeit in den
Waschflaschen zurückbleibt. Zur Reinigung und Ablösung verbleibender Absorp-
tionslösung in den Waschflaschen und deren Verbindungsstücken wird demine-
ralisiertes Wasser verwendet, das ebenfalls in die jeweiligen Messzylinder über-
führt wird. Eine Probe der Analyselösung wird nach einer Filtration durch einen
Spritzenfilter [199] mit einer Porenweite von 0,45 µm im IFK eigenen Labor ana-
lysiert. Die Konzentration der gelösten NH4+-Ionen wurde photometrisch nach
DIN 38406-05 bestimmt [81]. Aus der NH4+-Konzentration, dem Lösungsvolu-
men und dem abgesaugten Gasvolumenstrom kann die NH3-Konzentration im
Produktgas berechnet werden. Untersuchungen haben gezeigt, dass Restorganik
in der Analyseflüssigkeit den Messwert leicht abschwächt. Dadurch wird eine et-
was zu niedrige NH3-Konzentration berechnet. Allerdings haben Versuche gezeigt,
dass dieser Effekt bei den vorliegenden Konzentrationen zu vernachlässigen ist.
• Die Messung von Schwefelwasserstoff erfolgt in Anlehnung an DIN 51855-4 [80].
Bei diesem Verfahren wird eine Gasprobe durch zwei Waschflaschen mit je 100 ml
einer Zinkacetat-Absorptionslösung geleitet. Als Waschlösung für die Teerrück-
halteflasche wurde eine Mischung aus 50 ml Isopropanol und 50 ml Schwefelsäure
(ωH2SO4 = 30 %) verwendet. Der niedrige pH-Wert verhindert eine Absorption
des gasförmigen Schwefelwasserstoffs.
In der Absorptionslösung reagiert Schwefelwasserstoff mit gelöstem Zinkacetat
und bildet einen Zinksulfid Niederschlag. Dieser Zinksulfid Niederschlag wird aus
den Waschflaschen abfiltriert. Dabei ist darauf zu achten, dass keine Flüssigkeit
in den Waschflaschen zurückbleibt. Zur Reinigung und Ablösung anhaftendem
Zinksulfid an den Waschflaschen und deren Verbindungsstücken wird Essigsäure
(ωCH3COOH = 0,05 %) verwendet. Der beladene Filter wird zur späteren Analyse
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in einem Proberöhrchen aufbewahrt. Die Quantifizierung des Zinksulfid-Nieder-
schlags erfolgt anschließend mittels iodometrischer Titration. Dazu wird der Fil-
ter mit dem Zinksulfid-Niederschlag in einen Erlenmeyerkolben überführt. Das
Zinksulfid wird durch die Zugabe von 100 ml demineralisiertemWasser, einem an-
gemessenen Überschuss einer Kaliumiodid/-iodat-Lösung sowie 10 ml Salzsäure
(ωHCl = 32 %) in Elementarschwefel umgesetzt. Das Vorliegen eines lodüberschus-
ses ist an einer Gelb- bzw. Braunfärbung zu erkennen. Das überschüssige Iod wird
mit einer Natriumthiosulfat-Lösung wegtitriert. Aus der Stoffmenge der vorge-
legten Kaliumiodid/-iodat-Lösung, der Stoffmenge der Natriumthiosulfat-Lösung
sowie dem abgesaugten Gasvolumenstrom kann die H2S-Konzentration berechnet
werden.
• Die Chlorwasserstoffbestimmung erfolgt in Anlehnung an DIN EN 1911 [84]. Bei
diesem Verfahren werden zwei Waschflaschen mit je 100 ml entmineralisiertem
Wasser als Absorptionslösung verwendet. Die Verwendung einer Teerwaschfla-
sche ist aufgrund der sehr guten Löslichkeit von HCl in wässrigen Lösungen nicht
möglich. Dies führt zur Auskondensation von Teeren in den Absorptionslösungen.
Nach der Messung werden die Absorptionslösungen jeweils in einen Messzylinder
überführt. Dabei ist darauf zu achten, dass keine Flüssigkeit in den Waschflaschen
zurückbleibt. Zur Reinigung und Ablösung verbleibender Absorptionslösung in
den Waschflaschen und deren Verbindern wird demineralisiertes Wasser verwen-
det, das ebenfalls in den jeweiligen Messzylinder überführt wird. Eine Probe der
Analyselösung wird nach einer Filtration durch einen Spritzenfilter [199] mit ei-
ner Porenweite von 0,45 µm im IFK eigenen Labor analysiert. Vor der Analyse
wird der Organikanteil in den Analyselösungen mittels eines Octadecyl Organik-
filter IC-RP der Firma Metrohm entfernt [161]. Dennoch ist der organische Anteil
in der Analyselösung zu hoch für eine Bestimmung der Cl--Konzentration mittels
Flüssigkeits-Ionenchromatographie. Deshalb wurde die Konzentration coulome-
trisch bestimmt: Dabei wird allerdings die Cl--Konzentration nicht direkt be-
stimmt, sondern es wird die Gesamtkonzentration verschiedener elektrochemisch
umsetzbarer Stoffe bestimmt. Neben Chlorwasserstoff fallen darunter auch an-
dere gelöste Chlor-, Brom- und lodverbindungen sowie Oxalate, Thiosulfate und
Thiocyanate. Dadurch wird der Chlorwasserstoffwert bei dieser Analysemetho-
de überschätzt. Aus dem Ergebnis der Coulometrie, dem Lösungsvolumen und
dem abgesaugten Gasvolumenstrom kann die HCl-Konzentration im Produktgas
berechnet werden.
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B.2.3 Genauigkeit der nasschemischen Messverfahren
Zur Untersuchung der Genauigkeit dieser nasschemischen Messverfahren wurden Test-
messungen mit verschiedenen Prüfgasen durchgeführt. Dafür wurden Testmessungen an
reinen und teerhaltigen Prüfgasen mit Konzentrationen von 1040 ppmvH2S,
5110 ppmvNH3 und 502 ppmvHCl durchgeführt. Diese Messungen haben gezeigt, dass
die gemessene H2S-Konzentration nur um ± 5 % vom Prüfgas abweicht. Für die
NH3-Messungen wurde eine größere Messabweichung von ± 20 % gemessen. Die Ergeb-
nisse der HCl-Messungen zeigten durchgehend etwas geringere Werte als erwartet. Für
alle HCl-Messungen war das Ergebnis ca. 20 % unterhalb des Zielwertes. Abbildung B.4
zeigt die Ergebnisse dieser Testmessungen in Relation zur Konzentration des jeweiligen
Prüfgases. Für alle drei Messmethoden wurde eine ausreichende Genauigkeit erreicht;
die Messverfahren können daher für die experimentellen Untersuchungen dieser Arbeit
verwendet werden.
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Abbildung B.4: Genauigkeit der nasschemischen Messverfahren
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Abbildung C.1: Gaszusammensetzung und Gasausbeute der Referenzpunkte
(ϑGa= 800 ◦C, ϑCo= 900 ◦C, S/C = 1,5 molH2OmolC , ΦZR: 19 - 25
kgZB+
kgBS,waf
,
Brennstoff: Klärschlamm und Holzpellets, Bettmaterial: Quarzsand)
In den Versuchskampagnen wurden verschiedene Brennstoffchargen (siehe Tabellen D.1
und D.4) verwendet. Um die Vergleichbarkeit der verschiedenen Versuchskampagnen
sicherzustellen, wurden in jeder Versuchskampagne Referenzpunkte (Wasserdampfver-
gasung von Klärschlamm und Holzpellets in einem inerten Quarzsandbett) angefahren.
Abbildung C.1 zeigt die Gaszusammensetzung yPGi und die Gasausbeute Y PG der Re-
ferenzpunkte von allen Versuchskampagnen.

Anhang D
Analyseergebnisse
D.1 Analyseergebnisse der Klärschlammchargen
Über den gesamten Zeitraum wurden insgesamt 4 Klärschlammchargen untersucht.
Tabelle D.1 zeigt die Analyseergebnisse der verschiedenen Chargen und zum Vergleich
die Klärschlammzusammensetzung verschiedener Literaturquellen.
Tabelle D.1: Zusammensetzung γKSi der verschiedenen Klärschlammchargen
und Zusammensetzung von Klärschlamm aus Literaturquellen
Kurzanalyse Elementaranalyse
LHV
Feuchtigkeit Asche Flüchtige C H O9 N S Cl
Ma.-%i.r. Ma.-%wf Ma.-%wf Ma.-%waf MJ/kgBS,i.r.
1. Charge 7,09 48,90 46,28 49,32 9,20 33,02 6,79 1,49 0,20 8,89
2. Charge 9,0 46,90 48,90 51,04 6,46 31,92 7,57 2,81 0,21 9,46
3. Charge 7,20 46,55 48,28 51,21 7,78 30,27 7,80 2,68 0,26 n. a.
4. Charge 4,72 47,44 47,86 43,73 6,21 41,40 6,29 2,20 0,17 9,72
Pinto et al. [177] 8,70 37,79 n. a. 55,80 7,40 27,40 7,40 1,90 0,14 12,83
Costen et al. [57] 4,0 32,30 54,20 45,64 6,79 39,14 6,65 1,62 0,15 10,43
Nipattum. et al. [168] 1,74 34,51 45,08 71,15 4,65 22,84 2,31 1,72 n. a. 15,65
de Andrés et al. [62] 7,0 44,0 n. a. 48,75 8,57 33,75 7,32 1,60 n. a. n. a.
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Tabelle D.2: Aschezusammensetzung γKS,Ai der Klärschlammchargen und
der Bettasche
Al2O3 CaO Fe2O3 K2O MgO Na2O P2O5 SO3 SiO2 TiO2
Ma.-%Asche
1. Charge 15,34 15,14 10,30 2,0 3,06 0,50 13,80 4,18 34,78 0,71
2. Charge 13,32 13,31 17,15 1,50 2,73 0,46 13,91 6,44 27,37 0,57
3. Charge 12,73 15,38 13,82 1,84 2,96 0,44 15,56 7,75 26,85 0,65
4. Charge 11,2 19,5 9,7 1,57 2,61 0,33 15,9 3,98 28,0 0,57
Bettasche (3. Charge) 12,6 15,0 13,8 1,91 2,96 0,444 15,7 1,71 33,8 0,613
Tabelle D.3: Spurenelementkonzentration γKS,Ai der verschiedenen Klär-
schlammchargen
As Be Cd Co Cr Cu Hg Mo Ni Pb Sb V Zn
mg/kgAsche
2. Charge 2,9 n. b. 15,6 16,6 409,8 1264,6 0,55 10,6 61,4 85,5 10,7 110 2693
3. Charge 5,0 1,2 3,6 23,4 1127 1308 n. b. 13,2 88,9 93,3 10,4 86,3 2570
4. Charge 21,2 1,3 3,7 6,6 834 1139 0,9 16,6 56,0 79,2 6,0 68,1 2234,5
Pinto et al. [177] n. a. n. a. <5 n. a. 100 361 35 n. a. 35 313 n. a. n. a. 861
Costen et al. [57] 14.8 n. b. 3,0 4,4 91,6 1225 n. a. n. b. 47,3 311,7 n. b. 17,7 837
de Andrés et al. [62] n. a. n. a. n. a. n. a. 333,7 821,4 5,7 n. a. 118,4 325,5 n. a. n. a. 2505
Bakker et al. [20] 8,5 0,5 2,5 13,9 110,5 801,1 1,4 11,9 102,2 151,7 5,8 29,4 1563,5
D.2 Analyseergebnisse der Holzpelletchargen
Über den gesamten Zeitraum wurden insgesamt 4 Holzpelletchargen untersucht: Ta-
belle D.4 zeigt die Analyseergebnisse der verschiedenen Chargen.
Tabelle D.4: Zusammensetzung γHPi der verschiedenen Holzpelletchargen
Kurzanalyse Elementaranalyse
LHV
Feuchtigkeit Asche Flüchtige C H O9 N S Cl
Ma.-%i.r. Ma.-%wf Ma.-%wf Ma.-%waf MJ/kgBS,i.r.
1.Charge 4,69 0,46 81,10 50,43 7,81 41,76 n. a. n. a. n. a. 17,10
2.Charge 9,52 2,82 77,70 50,11 6,74 43,16 n. a. n. a. n. a. n. a.
3.Charge 7,72 0,08 81,92 51,44 5,90 42,65 n. a. n. a. n. a. 16,91
4.Charge 9,83 0,37 81,29 50,99 6,32 42,50 0,16 0,02 0,02 n. a.
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D.3 Analyseergebnisse der Koksproben
Tabelle D.5: Zusammensetzung γKi der Koksproben
Kurzanalyse Elementaranalyse
Feuchtigkeit Asche C H N S Cl
Ma.-%i.r. Ma.-%wf Ma.-%waf
Klärschlammkoks 800 ◦C 0,22 80,68 65,35 6,28 2,68 4,54 n. a.
Klärschlammkoks 750 ◦C 0,17 75,13 57,59 4,83 3,09 4,79 n. a.
Klärschlamm Zyklonasche 800 ◦C 0,71 92,26 68,14 16,64 5,46 16,25 n. a.
Holzpelletskoks 800 ◦C 0,87 61,13 84,61 1,59 0,63 0,0052 0,0052
Schweinegüllekoks 800 ◦C 1,54 71,09 73,09 2,37 1,87 0,46 0,0052

Anhang E
Ergebnistabellen der Versuchspunkte
E.1 Ergebnisse der Vergasungsversuche
Tabelle E.1: Ergebnistabelle SER Vergasung von Klärschlamm
Brennstoff Holzpellets Klärschlamm
Bettmaterial Quarzsand Kalkstein
Vergasungsreaktor
Temperatur ◦C 659 653
χWHSV,waf kgBS,waf/kgBett · h 0,65 0,61
ΦFB,waf kgBS,waf/m
2
Bett 161 155
ΦSB,waf kgH2O/kgBS,waf 1,03 1,17
χSC molH2O/molC 1,36 1,53
ΦZR,waf kgBett/kgBS,waf 16,06 17,36
τVD min 5,72 5,69
Verbrennungsreaktor
Temperatur ◦C 933 927
Luftzahl - 1,6 2,0
Produktgas
yPGH2 vol.−%tr. 75,38 % 71,95 %
yPGCO vol.−%tr. 4,74 % 3,92 %
yPGCH4 vol.−%tr. 12,28 % 15,99 %
yPGC2−C4 vol.−%tr. 3,24 % 3,73 %
yPGCO2 vol.−%tr. 4,37 % 4,41 %
Y PG m3tr.,i.N./kgBS,waf 0,48 0,31
Teerausbeute
cPGgrav.Teer ggrav.Teer/m
3
PG,tr.,i.N. 31.0 536.5
Y PGgrav.Teer ggrav.Teer/kgBS,waf 14,9 163,9
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Tabelle E.3: Ergebnistabelle der Brennstoffvariation
Brennstoff Klärschlamm Holzpellets Rindergülle Schweinegülle
Bettmaterial Quarzsand Quarzsand Quarzsand Quarzsand
Vergasungsreaktor
Temperatur ◦C 799 783 801 795
χWHSV,waf kgBS,waf/kgBett · h 0,4 0,4 0,3 0,5
ΦFB,waf kgBS,waf/m
2
Bett 151,4 156,0 122,8 173,2
ΦSB,waf kgH2O/kgBS,waf 1,1 1,0 1,3 1,0
χSC molH2O/molC 1,6 1,4 1,7 1,4
ΦZR,waf kgBett/kgBS,waf 22,5 25,4 31,3 22,4
τVD min 5,3 5,5 5,6 5,4
Verbrennungsreaktor
Temperatur ◦C 825 821 872 866
Luftzahl - 5,0 6,4 5,3 4,9
Produktgas
yPGH2 vol.−%tr. 46,39 % 41,03 % 39,84 % 41,22 %
yPGCO vol.−%tr. 11,75 % 19,98 % 16,81 % 17,86 %
yPGCH4 vol.−%tr. 8,72 % 10,26 % 9,17 % 9,68 %
yPGC2−C4 vol.−%tr. 4,21 % 3,06 % 3,50 % 4,24 %
yPGCO2 vol.−%tr. 28,94 % 25,67 % 30,68 % 27,01 %
Y PG m3tr.,i.N./kgBS,waf 0,81 1,00 0,81 0,74
grav. Teer
cPGgrav.Teer ggrav.Teer/m
3
tr.,i.N. 97,0 16,6 40,1 44,7
Y PGgrav.Teer ggrav.Teer/kgBS,waf 84,9 16,5 32,5 32,9
GC-MS Teer
cPGGC−MSTeer gGC−MSTeer/m
3
tr.,i.N. 30,3 30,7 24,4 25,3
Y PGGC−MSTeer gGC−MSTeer/kgBS,waf 21,0 31,2 19,8 18,6
Schadstoffe
yPGNH3
vol.−%tr. 6,60 % 0,04 % 1,89 % 2,23 %
mgNH3/kgBS,waf 41.012 0 11.803 12.641
yPGH2S
ppmtr. 4.054 186 7.576 3.988
mgH2S/kgBS,waf 5.025 0 9.443 4.521
yPGCl
ppmtr. 1.316 0 602 377
mgCl/kgBS,waf 1.736 0 798 455
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E.2 Ergebnisse der Aschereduktionsversuche
Tabelle E.8: Ergebnistabelle der Aschereduktion von H2 bei 800 ◦C und
verschiedenen Gaszusammensetzungen
Temperatur ◦C 800 800 800 800 800
Bettmenge kg 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
Aschemenge kg 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2
Gas Eingang
yH2 vol.−% 0,0 % 3,5 % 4,4 % 29,2 % 29,5 %
yCO vol.−% 30,5 % 17,7 % 14,6 % 18,9 % 19,3 %
yCH4 vol.−% 0,0 % 0,0 % 0,0 % 9,1 % 6,7 %
yCO2 vol.−% 0,0 % 0,0 % 0,0 % 0,0 % 0,0 %
yN2 vol.−% 69,5 % 63,5 % 50,7 % 42,7 % 0,0 %
yH2O vol.−% 0,0 % 15,3 % 30,3 % 0,0 % 36,4 %
H2O
H2+CO
0,00 0,72 1,59 0,00 0,74
Umsatz Ui molO/kgAsche 1,47 0,89 0,78 1,87 1,30
Reaktionsfortschritt Xi - 1,70 1,02 0,91 2,16 1,51
max. Reaktionsgeschw. ri(t) mmolO/kgAsche 6,73 3,59 3,33 9,97 8,08
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Tabelle E.10: Ergebnistabelle der Aschereduktion von CO und Gasmischun-
gen bei 800 ◦C und verschiedenen H2O/H2 Verhältnissen
Temperatur ◦C 800 800 800 800 800
Bettmenge kg 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
Aschemenge kg 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2
Gas Eingang
yH2 vol.−% 0,0 % 3,5 % 4,4 % 29,2 % 29,5 %
yCO vol.−% 30,5 % 17,7 % 14,6 % 18,9 % 19,3 %
yCH4 vol.−% 0,0 % 0,0 % 0,0 % 9,1 % 6,7 %
yCO2 vol.−% 0,0 % 0,0 % 0,0 % 0,0 % 0,0 %
yN2 vol.−% 69,5 % 63,5 % 50,7 % 42,7 % 0,0 %
yH2O vol.−% 0,0 % 15,3 % 30,3 % 0-0 % 36,4 %
H2O
H2+CO
0,00 0,72 1,59 0,00 0,74
Umsatz Ui molO/kgAsche 1,47 0,89 0,78 1,87 1,30
Reaktionsfortschritt Xi - 1,70 1,02 0,91 2,16 1,51
max, Reaktionsgeschw, ri(t) mmolO/kgAsche 6,73 3,59 3,33 9,97 8,08
Anhang F
Ergebnistabellen Bilanzen
Tabelle F.1: Kohlenstoffbilanz
Klärschlamm Holzpellets
Rinder-
gülle
Schweine-
gülle
Temperatur Vergaser ϑV erg ◦C 750 800 750 800 750 800
S/C molH2O/molC 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5
C in Produktgas χPGC 46,0 % 51,2 % 53,7 % 65,3 % 54,0 % 50,8 %
C in Rauchgas χRGC 35,3 % 30,8 % 37,7 % 22,3 % 35,1 % 32,2 %
C in Teeren χgrav. TeerC 13,5 % 9,9 % 5,4 % 2,8 % 3,6 % 3,8 %
Summe 94,8 % 92,0 % 86,7 % 90,4 % 92,6 % 86,9 %
Tabelle F.2: Sauerstoffbilanz
Klärschlamm Holzpellets
Rinder-
gülle
Schweine-
gülle
Temperatur Vergaser ϑV erg ◦C 750 800 750 800 750 800
S/C molH2O/molC 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5
O in Produktgas χPGO 93,8 % 105,7 % 106,5 % 135,3 % 117,8 % 94,2 %
O in Rauchgas χRGO 21,6 % 11,7 % 6,8 % 5,5 % 18,4 % 15,2 %
O in Teeren χgrav. TeerO 2,0 % 3,4 % 0,3 % 0,2 % 1,3 % 1,2 %
Summe 117,3 % 120,8 % 113,7 % 141,0 % 137,5 % 110,7 %
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Tabelle F.3: Wasserstoffbilanz
Klärschlamm Holzpellets
Rinder-
gülle
Schweine-
gülle
Temperatur Vergaser ϑV erg ◦C 750 800 750 800 750 800
S/C molH2O/molC 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5
H in Produktgas χPGH 54,4 % 70,9 % 78,4 % 90,6 % 79,8 % 72,6 %
H in Begleitgasen χPG,gesNH3,H2S,HClH 9,0 % 10,8 % 0,0 % 0,0 % 4,5 % 4,0 %
H in Rauchgas χRGH 22,5 % 22,2 % 6,4 % 5,1 % 17,4 % 14,3 %
H in Teeren χgrav. TeerH 11,1 % 13,1 % 3,7 % 1,9 % 6,2 % 6,0 %
Summe 97,0 % 117,1 % 88,5 % 97,6 % 108,0 % 96,8 %
Tabelle F.4: Stickstoffbilanz
Klärschlamm Holzpellets
Rinder-
gülle
Schweine-
gülle
Temperatur Vergaser ϑV erg ◦C 750 800 750 800 750 800
S/C molH2O/molC 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5
N in Begleitgasen χPG,gesNH3N 42,3 % 50,1 % n. a. n. a. 38,4 % 34,1 %
N in Begleitgasen χPG,gesN2N 27,5 % 25,9 % n. a. n. a. 22,8 % 36,3 %
N in Teeren χgrav. TeerN 16,7 % 14,6 % n. a. n. a. 15,5 % 13,0 %
N in Koks χKN 13,5 % 9,4 % n. a. n. a. 23,2 % 16,6 %
Summe 100 % 100 % n. a. n. a. 100 % 100 %
Tabelle F.5: Schwefelbilanz
Klärschlamm Holzpellets
Rinder-
gülle
Schweine-
gülle
Temperatur Vergaser ϑV erg ◦C 750 800 750 800 750 800
S/C molH2O/molC 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5
S in Begleitgasen χPG,gesH2SS 13,5 % 21,8 % n. a. n. a. n. a. n. a.
S in Teeren χgrav. TeerS 17,7 % 15,4 % n. a. n. a. n. a. n. a.
org. S in Koks + Filter χorg.S 42,0 % 35,2 % n. a. n. a. n. a. n. a.
anorg. S in Koks + Filter χanorg.S 29,6 % 20,3 % n. a. n. a. n. a. n. a.
Summe 102,8 % 92,7 % n. a. n. a. n. a. n. a.
Tabelle F.6: Chlorbilanz
Klärschlamm Holzpellets
Rinder-
gülle
Schweine-
gülle
Temperatur Vergaser ϑV erg ◦C 750 800 750 800 750 800
S/C molH2O/molC 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5
Cl in Begleitgasen χPG,gesClC l n. a. 87,8 % n. a. n. a. n. a. n. a.
Cl in Teeren χgrav. TeerCl n. a. 18,2 % n. a. n. a. n. a. n. a.
Cl in Koks χKC l n. a. 10,6 % n. a. n. a. n. a. n. a.
Summe n. a. 116,7 % n. a. n. a. n. a. n. a.
Anhang G
G.1 Vergleich verschiedener Sauerstoffträger für den
Chemical-Looping-Combustion Prozess
Tabelle G.1: Vergleich verschiedener Sauerstoffträger für den
Chemical-Looping-Prozess
Handelsname des
Sauerstoffträgers
Quelle
Sauerstoffkapazität
gO/kgOC
Bestimmungsmethode
Klärschlammasche - 13,8 Batch Experimente
F6A, F6AS, F6K, F6KS
[55]
20
Berechnungen basierend
auf der Zusammensetzung
N6AN 16
C6AN 16
M6AM 40
MIOX ME400 [159] 33
Cu14Al [63] 18-30
DFB Experimente
Cu60MgAl [2] 40-50
Cu10Al-1
[1]
20
TGA
Experimente
Fe45Al-FG 13
Ni400Al-FG 84
Ilmenite [9] 40
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G.2 Schwermetallgrenzwerte für Klärschlammasche
als Ersatzdünger
Tabelle G.2: Schwermetallgrenzwerte bei der Anwendung von Klärschlamm-
asche als Düngestoff in mg/kgAsche
AbfKlärV DümV
Maßgeblicher
Grenzwert
[34] [146] [147]
Arsen (As) n.a. 40 40
Cadmium (Cd) 10 1.5 10
Chrom (Cr) 900 n.a. 900
CrIV n.a. 2 2
Kupfer (Cu) 800 700 700
Quecksilber (Hg) 8 1 8
Nickel (Ni) 200 80 200
Blei (Pb) 900 150 900
Thallium (Tl) n.a. 1 1
Zink (Zn) 2500 5000 2500
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G.3 Vergleich experimenteller Daten und Gleichge-
wichtssimulation
700 720 740 760 780 800 820 840 860
0%
20%
40%
60%
ϑGa in ◦C
y
P
G
i
in
V
ol
.-%
w
f
yPGH2,exp y
PG
CO,exp y
PG
CH4,exp
yPGC2−C4,exp y
PG
CO2,exp
yPGH2,GG y
PG
CO,GG y
PG
CH4,GG
yPGCO2,GG
Abbildung G.1: Vergleich der Produktgaszusammensetzung yPGi zwischen
experimentellen Daten und Gleichgewichtsberechnungen
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G.4 Rahmenbedingungen Simulation
Tabelle G.3: Rahmenbedingungen Simulation
Brennstoffeigenschaften
Brennstoffsorte Klärschlamm
Brennstoffstrom kg/h 384,62
LHV MJ/kgi.r. 9,36
Feuchte ma.−%i.r 7,0
C ma.−%waf 47,062
H ma.−%waf 7,126
O ma.−%waf 35,554
N ma.−%waf 6,85
S ma.−%waf 2,211
Cl ma.−%waf 0,197
Asche ma.−%i.r 45,53
CaCO3 ma.−%Asche 23,39
Fe2O3 ma.−%Asche 14,33
Al2O3 ma.−%Asche 12,38
P2O5 ma.−%Asche 49,90
Druck Produktgas bar 1,0
Druckverluste
Produktgasstrang
Verdampfer bar 0,05
Dampfvorwärmer bar 0,05
Vergaser bar 0,15
Produktgaskühler bar 0,05
Druck Rauchgas bar 1,0
Druckverluste
Rauchgasstrang
Luftvorwärmer bar 0,05
Verbrenner bar 0,15
Rauchgaskühler bar 0,05
Temperaturen
Rauchgasstrang
Dampfvorwärmung Vergaser ◦C 450
Produktgaskühler 1 ◦C 550
Rauchgaskühler 1 ◦C 550
Pumpenwirkungsgrad % 0,98
Gebläsewirkungsgrad % 0,8
Wärmeverluste % 0
Sauerstofffreisetzung molO/kgAsche 1
Verweildauer
heterogene Reaktionen
Vergaserwirbelschicht
s 10
homogene Reaktionen
Vergaserwirbelschicht
s 10
homogene Reaktionen
Freeboard
s 5
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